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Zusammenfassung

Mit der Erkenntnis der Handlungsnotwendigkeit, die Erderwdrmung zu verlangsamen,
sind im Rahmen der Dritten Parteienkonferenz der UNFCCC (Third Conference of
Parties, COP-3) in Kyoto (Japan) verbindliche Ziele zur Reduzierung von
Treibhausgasen beschlossen worden. Zu diesen Treibhausgasen z&hlt neben
Kohlendioxid (CO,) u.a. Distickstoffmonoxid (N,O), dessen Klima schidigende
Wirkung in etwa 300-mal groBer ist als die des CO,. Weltweit werden ca. 20 Mio.
Tonnen pro Jahr N,O durch natiirliche und anthropogene Vorgidnge emittiert. Dabei
entstehen ca. 400 000 Tonnen N,O pro Jahr als Abgas bei der Salpetersdaureproduktion,
die somit die groBte industrielle Prozessquelle von N,O darstellt. Die Uhde GmbH
entwickelte unter dem Markennamen EnviNOx® und DeN20® hocheffiziente Verfahren
zur Minderung von Stickoxiden aus den Abgasen der Salpetersdureproduktion.
Entsprechend den vorherrschenden Abgasbedingungen in den Salpetersdureanlagen,
kommt bei einer Verfahrensvariante die katalytische Zersetzung von N,O an
Eisen-Zeolith-Katalysatoren zum Einsatz. Die Implementierung dieser Verfahren wird
entweder durch die Gesetzgebung oder die Moglichkeit zur Teilnahme am
Emissionshandel bestimmt. Folglich sind diese Verfahren technisch zu optimieren, um

die Prozessimplementierung technisch und wirtschaftlich zu erleichtern.

Fiir die Optimierung der eingesetzten Reaktoren steht bisher kein reaktionskinetisches
Modell zur Verfligung, welches die Kinetik als auch die Stofftransportlimitierungen bei
der N,O-Zersetzung am eingesetzten Katalysator hinreichend genau beschreibt.
Gegenstand dieser Arbeit ist deshalb die kinetische Beschreibung der N,O-Zersetzung
an einem industriell hergestellten Eisen-Zeolith-Katalysator bei der Anwendung in
Abgasen der Salpetersdureproduktion. Dazu wird auf Basis von systematisch
durchgefiihrten Laborversuchen ein Reaktormodell erarbeitet, welches die Abhéngigkeit
der N,O-Zersetzung unter Beriicksichtigung relevanter Prozessparameter beschreibt und
die Ubertragung der ermittelten Zersetzungskinetik auf Miniplant-Versuche mit einem

Scale-up Faktor von ca. 100 erlaubt.

AbschlieBend werden mithilfe der erarbeiteten Kinetik zur N,O-Zersetzung unter
Beriicksichtigung des Druckverlusts verschiedene Reaktortypen (Festbett und Monolith)
miteinander verglichen. Mittels des erarbeiteten Reaktormodells und der entwickelten
Kinetik der N,O-Zersetzung konnen zukiinftig technische GroBanlagen zur
Abgasreinigung beim FEinsatz in der Salpetersdureproduktion priziser dimensioniert
werden. Darliber hinaus bietet das Modell die Moglichkeit, herstellungsbedingte
Anderungen in der Katalysatoraktivitit sowie der Katalysatorform zu beriicksichtigen

und auf die neue Situation im technischen Reaktor zu iibertragen.



Die besten Dinge im Leben sind nicht die,
die man fiir Geld bekommt.

Albert Einstein
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1  Einleitung

Mit der Erkenntnis der Handlungsnotwendigkeit, die Erderwdrmung zu verlangsamen,
sind im Rahmen der Dritten Parteienkonferenz der UNFCCC (Third Conference of the
Parties; COP-3) in Kyoto (Japan) verbindliche Ziele zur Reduzierung von
Treibhausgasen beschlossen worden [UNFCCC, 1997]. Zu diesen Treibhausgasen zdhlt
neben Kohlenstoffdioxid (CO;) u.a. Distickstoffmonoxid (Lachgas, N,O), dessen
Klima schidigende Wirkung in etwa 300-mal grof3er ist als die des Kohlenstoffdioxids.
Ursache hierfiir ist u. a. die hohe Verweilzeit des Gases in der Atmosphére [Machida,
1994]. Die Staaten der Europdischen Union verpflichteten sich deshalb, N,O um 8 %
bis 2010 (bezogen auf das Niveau von 1990) zu reduzieren [UNFCCC, 1997]. Weltweit
werden ca. 20 Mio. Tonnen pro Jahr N,O durch natiirliche und anthropogene Vorgédnge
emittiert [Perez-Ramirez, 2002]. Dabei entstehen ca. 400 000 Tonnen N,O pro Jahr als
Abgas bei der Salpetersdureproduktion und stellen somit die grofite industrielle
Prozessquelle von Lachgas dar. Die Menge der entstehenden N,O-Emissionen
ermdglicht hierbei den effizienten Einsatz bereits etablierter Methoden zur N,O-
Entfernung fiir das Erreichen der im Kyoto-Protokoll definierten Ziele zur
Treibhausgasreduktion [Groves, 2006; Perez-Ramirez, 2007].

Die Uhde GmbH entwickelte unter den Markennamen EnviNOx® und DeNzO®
hocheffiziente Verfahren zur Minderung von Stickoxiden aus den Abgasen der
Salpetersdureproduktion. Diese Verfahren beinhalten die Entfernung von Lachgas,
Stickstoffmonoxid (NO) und Stickstoffdioxid (NO,) [Uhde, 2009]. Fiir den Abbau von
N,O stehen hierbei als technische Verfahren die selektiv katalytische Reduktion (SCR)
sowie die katalytische Zersetzung zur Verfiigung. Diese werden in verschiedenen
Salpetersdureproduktionsanlagen wahlweise entsprechend den vorherrschenden Abgas-
bedingungen eingesetzt. Im Gegensatz zur SCR, bei der N,O durch die Zugabe von
Kohlenwasserstoffen zu Wasser, CO; und Stickstoff (N,) reduziert wird, werden bei der
Zersetzungsvariante keine zusitzlichen Einsatzstoffe benoétigt. Diese Prozessvariante
wurde im Jahr 2003 erstmals bei der Agrolinz Melamine International GmbH (heute
Borealis Polyolefine GmbH) in Linz (Osterreich) installiert und erreicht seitdem hohe
N,O-Abbauraten [Groves, 2009]. Fiir die N,O-Zersetzung in die Elemente Stickstoff
und Sauerstoff (O,) wird dabei ein mit Eisen beladener Zeolith-Katalysator eingesetzt,
welcher kommerziell von der Siid Chemie AG unter dem Produktnahmen EnviCat®-
N,O vertrieben wird [Tissler, 1999; Stid-Chemie AG, 2010].
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Die Verfahren zur Abgasreinigung werden primir nicht fiir die Produktion der Sal-
petersidure benétigt, so dass eine Implementierung entweder durch eine entsprechende
Gesetzgebung [BMU, 2002] oder durch die Maoglichkeit der Teilnahme am
Emissionshandel [Perez-Ramirez, 2007; UNFCCC, 1997] bestimmt wird. Die
Verfahren zur Abgasreinigung sind somit fortlaufend technisch zu optimieren, um die
Prozessimplementierung technisch und wirtschaftlich zu erleichtern. Mdoglichkeiten zur
technischen Verfahrensoptimierung bestehen insbesondere in der Wahl eines geeigneten
Reaktors [Ertl, 2008]. Dadurch kann beispielsweise die Reaktorgrofle bei gleicher N,O-
Abbauleistung minimiert und Katalysatormaterial eingespart werden. Dies hat eine
Kostensenkung zur Folge, wodurch die Bereitschaft der Anlagenbetreiber zur
Implementierung dieses Abgasreinigungs-Verfahrens gesteigert werden kann. Dabei
stellt die Prozess-Modellierung heute ein anerkanntes Werkzeug zur Durchfiihrung der
Optimierung dar [Heck, 2009]. Prozess-Modellierung umfasst in diesem Fall die
Beschreibung chemischer Reaktionen, der Reaktionsgeschwindigkeiten (Kinetik), der
Limitierungen durch Stofftransport, beeinflusst durch beispielsweise Partikelgrofle oder
—form, sowie anderer verfahrenstechnischer Einfliisse (Druckverlust, Stromungs-

verhéltnisse, etc.).

Sowohl die Kinetik als auch die Stofftransportlimitierungen weisen fiir die N,O-
Zersetzung Abhéngigkeiten hinsichtlich Abgaszusammensetzung bzw. des verwendeten
Katalysatormaterials auf [Ertl, 2008; Kogel, 2001], die bis zum gegenwértigen
Zeitpunkt fiir den im EnviNOx®-Verfahren eingesetzten Katalysator noch nicht
hinreichend untersucht wurden. Somit steht kein reaktionskinetisches Modell fiir die

Modellierung entsprechender Reaktoren zur Verfiigung.

Ziel dieser Arbeit ist es daher, auf Basis von reaktionstechnischen Untersuchungen die
katalytische Zersetzung von N,O auf dem im EnviNOx®-Verfahren eingesetzten
Katalysator unter relevanten Prozessbedingungen mathematisch zu beschreiben. Als
Ergebnis wird ein Reaktormodell erwartet, welches die Ubertragung der im Labor
ermittelten Abhingigkeiten auf die Ergebnisse einer Miniplant ermoglicht. Dabei wird

ein Scale-up Faktor von 100 angestrebt.
Zur Bearbeitung der Problemstellung werden deshalb im Rahmen dieser Arbeit

e cine vollautomatisierte Versuchsanlage mit Online-Analytik konstruiert und
gebaut, mit der der im EnviNOx®-Verfahren eingesetzte Katalysator unter realen
Abgasbedingungen untersucht und die notwendigen Versuchsdaten zur

Erstellung und Validierung des mathematischen Modells generiert werden,

e Versuche zur Aktivierung und Desaktivierung (Alterung) des verwendeten

Katalysatormaterials durchgefiihrt, um eine Verdnderung des Katalysators



1 Einleitung

wiahrend des eigentlichen Versuchsprogramms zur Ermittlung der N,O-Zer-

setzungskinetik ausschlieen zu konnen,

e durch Minimierung der Stofftransporteinfliisse mittels adaptierter Versuchs-
durchfithrung die intrinsische Reaktionskinetik getrennt von Stofftransportein-

fliissen betrachtet,

e die Einfliisse der Stofftransportvorginge durch die gezielte Variation der
Katalysatorpartikelgrofle ermittelt und

e das so im Labor erarbeitete Reaktormodell mit einem im Technikumsmalistab
durchgefiihrten Referenzversuch validiert.

AbschlieBend werden in einem theoretischen Ansatz der bisher verwendete Festbett-
Reaktor (Schiittung) und ein Monolith-Reaktor (Wabenkdrper) mittels der Simulation
auf Basis der erarbeiteten Kinetik bei diversen Betriebszustinden unter der Annahme
eines realen Salpetersdureabgases miteinander verglichen. Dabei werden besonders auf
die durch den Einfluss von Stofftransportlimitierung induzierten Effekte eingegangen
und Vor- und Nachteile der Reaktortypen diskutiert.






2  Hintergrund

Distickstoffmonoxid (N,O) ist ein farbloses Gas aus der Gruppe der Stickoxide, bekannt
unter dem Trivialnamen ,Lachgas“. In élterer Literatur [Rompp; 1996] wird
Distickstoffoxid auch als Stickoxydul beziehungsweise Stickoxidul bezeichnet. Das Gas
besitzt einen schwachen, siillichen Geruch und lésst sich leicht zu einer Fliissigkeit
verdichten, welche bei —88,5 °C siedet und bei —90,9 °C zu weilen Kristallen erstarrt
[Wiberg, 1985]. In geringen Mengen eingeatmet, ruft das ungiftige Gas einen
rauschartigen Zustand und eine krampthafte Lachlust hervor (,,Lachgas®). Der
metastabile Zustand fiihrt schlieflich ab einer Temperatur von 600 °C zum Zerfall in die
Elemente Stickstoff und Sauerstoff. Entziindete Gemische von beispielsweise

Ammoniak und N,O reagieren unter diesen Bedingungen besonders heftig.

2.1 Entstehung und Umweltrelevanz von Lachgas

Biologische Prozesse auf der Erde und im Meer stellen mit ca. 13 Millionen Tonnen pro
Jahr die primédren Quellen der N,O-Bildung dar [Schwefer, 2000; Perez-Ramirez,
2002]. Diese konnen sowohl natiirlich, z. B. durch die mikrobielle Aktivitét tropischer
und subtropischer Boden, als auch anthropogen, durch eine landwirtschaftliche Nutzung
der Boden, bedingt sein. Anthropogene Vorginge sind dabei fiir mehr als die Hélfte der
jéhrlichen N,O-Produktion sicher identifiziert. In der EU entfillt ein Anteil von 57 %
der gesamten Emissionen auf die Landwirtschaft, die aufgrund intensiver Boden-
bearbeitung und der Verwendung stickstoffhaltiger Diingemittel zur Freisetzung des
Lachgases beitrdgt [Schwefer, 2000]. Die chemische Produktion (v.a. Caprolactam,
Glyoxal, Acrylonitril, Adipin- und Salpetersidure) und die Verbrennung fossiler sowie
biogener Energietriger (z. B. Biomasse oder Abfille) sind weitere Quellen
anthropogener N,O-Emissionen [Perez-Ramirez, 2003]. Im Jahr 2008 betrug der Anteil
industriell bedingter Lachgasemissionen in der EU ca. 10 % an den gesamten N,O-
Emissionen [UNFCCC, 2010]. Ein Fiinftel dieser Emissionen ist durch die chemische
Industrie, insbesondere die Salpeter- und Adipinsdureproduktion, bedingt [Strogies,
2009].

Lachgas weist ein Erderwdarmungspotential von 310 auf und ist somit um das 310-fache
klima-schidigender als CO, (bezogen auf die jeweiligen Massen und einen
Betrachtungshorizont von 100 Jahren). Bedingt wird dies durch die hohe Verweilzeit in
der Atmosphdre von ca. 150 Jahren und die Eigenschaft, vom Boden reflektierte

Strahlung zu absorbieren. Zudem tragt Lachgas in bedeutendem Maf3e zur Schadigung

5



2 Hintergrund

der Ozonschicht bei, weil N,O in der Stratosphire NO-Radikale bildet, welche den
Abbau von Ozon (O3) katalysieren [Ravishankara, 2009].

2.2 Rechtliche Rahmenbedingungen

Rechtlicher Rahmen der industriellen N,O-Minderung ist das 1997 in Kyoto (Japan)
verabschiedete und von 189 Staaten ratifizierte Zusatzprotokoll zur Ausgestaltung der
Klimarahmenkonvention der Vereinten Nationen (UNFCCC) zur verbindlichen
Reduzierung relevanter Treibhausgase [UNFCCC, 1997/2009]. Zu diesen Treib-
hausgasen zihlen neben Kohlenstoffdioxid (CO,), Methan (CH4), Distickstoft-
monoxid (N,O), Perfluorkohlenwasserstoffe (HFCs und PFCs) und Schwefel-
hexafluoride (SF¢). Als Resultat verpflichtete sich die EU, diese fiinf Gase um 8 %
bezogen auf das Niveau von 1990 bis zum Jahr 2010 (1995 Level von HFCs, PFCs und
SF¢) zu reduzieren. Die Rahmenbedingungen des Kyoto-Protokolls sowie deren
Umsetzung in nationales Recht bilden die Grundlage fiir den Emissionshandel in der
Europédischen Union und in Deutschland [Perez-Ramirez, 2007]. Die Minderung des
Lachgases ist von bedeutender Rolle hinsichtlich der Einhaltung der im Kyoto-Protokoll
[UNFCCC, 1997] festgeschriebenen Ziele, weil Lachgas nach CH4 und CO, zu den

wichtigsten Treibhausgasen zéhlt.

Bezogen auf das Basisjahr 1990 konnten bis 2007 innerhalb der EU die
Lachgasemissionen um etwa 25 % gesenkt werden. In Deutschland ist im selben
Bezugszeitraum ein Riickgang um 21 % zu verzeichnen [UNFCCC, 2009a]. Dazu
tragen hauptsichlich die MaBBnahmen zur Emissionsminderung im industriellen Sektor,
insbesondere bei der Adipinsdureproduktion, bei. Im Jahr 1997 haben die in
Deutschland tétigen Adipinsdure-Produzenten die Nachriistung der Produktion mit
Anlagen zur Emissionsminderung abgeschlossen, wodurch die N,O-Emissionen aus der
chemischen Industrie insgesamt bezogen auf 1990 um {iber 51 % gemindert werden
konnten. Die Emissionsentwicklung seit 1999 wird dabei stark durch die konjunkturelle

Entwicklung in der chemischen Industrie beeinflusst [Strogies, 2009].

2.3 Entstehung und technische MaRnahmen zur Minderung der
Lachgasemissionen bei der Salpetersaureproduktion

Gegenwirtig wird Salpetersdure (HNO;) industriell nach dem Ostwald-Verfahren
hergestellt, bei dem Ammoniak an Platin-Netz-Katalysatoren mit Luftsauerstoff im so

genannten Ammoniak-Brenner oxidiert wird [Behr, 2002] (vgl. Abbildung 1).
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Hauptreaktion 4NH; +50; — 4 NO + 6 H,O (1)
Nebenreaktionen 4 NH;+3 O, — 2N, +6 H,O (2)
4 NH3 +4 O, —  2N,0+6H0 (3)

Das gewlinschte Hauptreaktionsprodukt ist dabei Stickstoffmonoxid (NO), welches zu
Stickstoffdioxid (NO,) oxidiert und anschlieBend in einem Absorptionsturm mit Wasser
zur Salpetersdure (HNO;) absorbiert wird [Uhde, 2009] (vgl. Abbildung 1). In einer
unerwinschten Nebenreaktion entsteht beir der Oxidation von NH; neben
Stickstoffmonoxid auch Lachgas (N,O), welches als inerte Komponente durch den
Prozess gefiihrt wird und nicht weiter reagiert. Dieses Lachgas wird zusammen mit
Stickstoff, dem iiberschiissigen Sauerstoff und den Restgehalten an NOx (NO und
NO,), die nicht vollstindig im Absorptionsturm zu Salpetersdure abreagiert sind, in die
Atmosphire emittiert. Der Gehalt an N,O ist im Rahmen des Produktionsprozesses der
Salpetersdure schwer vorherzusagen. Einflussfaktoren, die die Entstehung von Lachgas
bestimmen sind die Betricbsweise des Ammoniakbrenners, die Qualitit der Pt-Netze
sowie der Betriebsdruck der NH;-Oxidation, der wiederum vom Design der
Salpetersdureanlage abhingt. Ein erhohter Betriebsdruck hat dabei eine vermehrte
Bildung von N,O zur Folge [IPCC, 1996]. Je nach Betriebsdruck entstehen die in
Tabelle 1 angegebenen Mengen an N,O.

Tabelle 1: Entstehung von N,O in Abhédngigkeit vom NHj-Herstellungsverfahren
(Richtwerte) [IPCC, 1996]

Niederdruckverfahren 1—5barys 4 —5 kg N,O /t HNO;3
Mitteldruckverfahren 4 —6 barys 6 — 7,5 kg N,O /t HNO3
Hochdruckverfahren 8 — 10 barg,s 10 — 20 kg N,O / t HNO;

Die eingesetzten Platin-Rhodium-Netzkatalysatoren (Pt-Rh-Netzkatalysator) werden
wiéhrend der Reaktion aufgrund des Austrags an aktivem Material verbraucht und sind
deshalb in regelmiBigen Intervallen zu ersetzen. Hochdruckanlagen haben mit ca.
3 Monaten kiirzere Betriebsintervalle als Mitteldruckanlagen (ca. 6 — 12 Monate) oder
atmosphérische Brenner (12 — 24 Monate) [Dittmeyer, 2006].
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Abbildung 1: Vereinfachtes VerfahrensflieBschema einer Salpetersdureanlage nach
dem Ostwald-Verfahren mit im Restgas integriertem SCR-Reaktor zur
NOx-Reduktion.

Fiir die Minderung von N,O-Emissionen werden prinzipiell drei Verfahrensvarianten
unterschieden, die als Primér-, Sekundar- und Tertidrmafnahmen bezeichnet werden.
Einen Uberblick {iiber prinzipielle Mbdglichkeiten der N,O-Minderung in
Produktionsanlagen der Salpetersdure wird im Folgenden bzw. auch in der Literatur
gegeben [Schwefer, 2000; Perez-Ramirez, 2003].

2.3.1 Primare Technologie

Zwecks Vermeidung der Entstehung von N,O wird vorgeschlagen, den etablierten Pt-
Rh-Netzkatalysator ganz oder teilweise durch alternative, vorzugsweise edelmetallfreie
Katalysatoren zu ersetzten [Schwefer, 2000; Perez-Ramirez, 2003]. Allerdings haben
sich diese Katalysatoren bisher aufgrund schlechterer Leistungsdaten fiir die Produktion

von Salpetersdure nicht durchgesetzt.

Eine weitere Moglichkeit, die beispielsweise von der Firma Heraeus verfolgt wird, ist
die Modifizierung der Pt-Rh-Netzkatalysatoren durch Beimengungen von Palladium.
Nach Angaben von Heraeus lassen sich durch diese Technologie (FTCplus-Netze)

bereits 30 % der N,O-Emission vermeiden.

2.3.2 Sekundére Technologie

Sekundire Technologien zielen auf die N,O-Beseitigung im Prozessgas der HNO;-

Produktion. Dies kann einerseits mittels einer thermischen Zersetzung direkt im
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Anschluss an den Ammoniak-Brenner und andererseits durch den Einsatz so genannter
Sekundér-Katalysatoren erfolgen, welche direkt hinter den Netzen zur NH3;-Oxidation

installiert werden.

Die thermische Zersetzung von N,O bei Temperaturen von 750 bis 950 °C direkt hinter
dem Pt-Rh-Netzkatalysator bedingt eine bauliche Modifikation des Brenners. Dadurch
erhoht sich die Verweilzeit des Gases auf ca. 1 —2 s, wodurch sich das N,O aufgrund
seines metastabilen Zustands bei diesen Temperaturen zersetzt. Dabei werden
Minderungen um bis zu 70 % erreicht [Hallen, 2001]. Diese Technologie wurde seitens
Norsk Hydro entwickelt und setzt einen ausreichenden Platz zwischen Ammoniak-
brenner und Abhitzekessel voraus [Fareid, 1993]. Die damit verbundenen baulichen
MaBlnahmen bei  bestehenden  Anlagen bedingen Mehrkosten fiir die
NH;-Oxidationseinheit und sind aufgrund einer Designdnderung oft nicht mit

vertretbarem Aufwand zu integrieren [Hallen, 2001].

Eine Alternative zur N>O-Reduzierung im Restgas der HNOjs-Produktion ist die N,O-
Zersetzung im Prozessgas der HNOs-Produktion und zwar am giinstigsten direkt nach
der NH3-Verbrennung. Das Prozessgas weist hier Temperaturen von ca. 900 °C auf, so
dass N>O hier nur einer geringen katalytischen Aktivierung zu seiner Zersetzung bedarf.
Die Option, einen Katalysator unterhalb des Pt-Rh-Netzkatalysators zu installieren, wird
als so genannte SekunddrmaBBnahme von verschiedenen Unternehmen verfolgt (BASF
SE, W.C. Heracus GmbH, Johnson Matthey Plc., Umicore AG & Co. KG. etc.). Die
eingesetzten Katalysatoren (Ubergangsmetalle auf oxidischen Triigern) miissen eine
hohe mechanische und chemische Stabilitdt aufweisen, so dass ein Austrag des aktiven
Materials in die nachfolgenden Anlagenteile (vgl. Abbildung 1) ausgeschlossen werden
kann. Dies ist erforderlich, um einerseits Schidden an der Anlage zu verhindern und um

andererseits Verunreinigungen im Produkt (HNOs3) auszuschlieBen [Groves, 2006].

Die SekundidrmaBnahme bietet den Vorteil einer universellen Einsetzbarkeit (prinzipiell
fir alle Anlagentypen), einer einfachen Installation wund eines geringen
Katalysatorbedarfs. Im Idealfall ist nur ein Austausch der Fiillkdrper (Raschigringe)
unterhalb der Netzpackungen gegen den Sekundérkatalysator notwendig, so dass

keinerlei zusitzliche Apparatekosten entstehen.

Ein Nachteil der SekundidrmafBnahmen ist allerdings, dass durch den Sekundir-
katalysator ein bislang von den entsprechenden Anbietern nur ungenau bezifferter
(< 0,5 %) Produktverlust eintreten kann, da der Katalysator bei 900 °C nicht nur N,O,
sondern in unbekanntem Ausmal} auch NO zersetzt. Beispielsweise bedingt ein Verlust
ca. 1 % NO bei einer Anlagenkapazitit von 1000 t HNOs pro Tag einen wirtschaftlichen
Verlust von ca. 500 000 Euro pro Jahr [Hallen, 2001].



2 Hintergrund

2.3.3 Tertidre Technologie

Eine hocheffiziente Moglichkeit der NoO-Minderung bietet der Einsatz einer ,,tertidren*
(,,end-of-pipe*‘) Technologie. Je nach Anlagentyp ergeben sich Abgaskonzentrationen
von 100 — 1500 ppm NOx, 800 — 2000 ppm N,O und 2000 — 30 000 ppm H,O, die nun
beim Einsatz dieser Verfahrensvariante erstmals, im Gegensatz zu den bereits
vorgestellten Technologien, exakt vor dem Eintritt in die MinderungsmaBBnahme
gemessen werden konnen [Groves, 2009]. Zwecks Energieriickgewinnung wird das
Abgas vor der Restgasturbine in HNOs-Anlagen nochmals erwdrmt. Eine optimale
Position fiir die Implementierung eines Reaktors zur N,O-Minderung ist folglich nach
diesem Wirmetauscher und vor der Restgasturbine (vgl. Abbildung 1). Bei dem von der
Uhde GmbH unter dem Markennamen EnviNOx® vertriebenen Verfahren erfolgt je
nach Temperatur entweder eine heterogen-katalytische Zersetzung von N,O zu N, und
0, (T>430°C) oder eine Reduktion mit Kohlenwasserstoffen und Ammoniak als
Reduktionsmittel (T > 340 °C) [Uhde, 2009; Groves, 2008]. Die in beiden Féllen
eingesetzten Katalysatoren, mit Eisen modifizierte Zeolithe der MFI-Struktur, bieten
derzeit eine hinreichende Stabilitdt bis zu einer Temperatur von etwa 610 °C
[Baerlocher, 2001; Pieterse, 2005; Pieterse, 2007; Schwefer; 2007]. Dies fiihrt dazu,
dass dem Anlagenbetreiber ein System zur Abgasreinigung zur Verfiigung gestellt wird,
welches hinsichtlich des eingesetzten Katalysators weitestgehend wartungsfrei und
zudem positiv im Hinblick auf die Umwelt zu bewerten ist, weil ein Austausch bzw.
eine Entsorgung von Katalysatormaterial nicht notwendig wird. Aus der Position der
Verfahrensimplementierung ergibt sich weiter der Vorteil, dass eine Kontamination der
Produktsdure durch einen moglichen Abrieb des Katalysators ausgeschlossen werden
kann [Schwefer; 2007].
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Abbildung 2: Beispiel fiir eine EnviNOx“-Installation in der Zersetzungsvariante mit
integrierter DeNOx-Funktion [Uhde, 2009]

Bereits im Jahr 2003 ist von der Uhde GmbH ein technischer Reaktor bei der AMI
Agrolinz Melamine International GmbH (heute Borealis Polyolefine GmbH) in Betrieb
genommen worden und erreicht bis heute ohne Revision hohe N,O-Abbauraten (97 bis
99 %) [Groves, 2006; Schwefer, 2000/05]. Das EnviNOx“-Verfahren umfasst stets die
Entfernung von N,O und NOx. Im Fall der katalytischen Zersetzung (vgl. Abbildung 2)
wird in einer ersten Stufe Lachgas in N, und O, umgesetzt. AnschlieBend erfolgt die
Reduktion von NOx zu H,O und N, mittels NH;. Eine zusétzliche Installation eines
DeNOx-Reaktors (vgl. Abbildung 1, SCR-Reaktor) ist aus verfahrenstechnischer Sicht
nicht sinnvoll, weil NOx einen positiven Effekt auf die N,O-Zersetzung besitzt [Kogel,
2001a]. Im Fall der Reduktionsvariante konnen entweder simultan Ammoniak und
Kohlenwasserstoffe (KW) als Reduktionsmittel zugegeben werden oder zuerst NH3 zur
NOx-Reduktion und im Anschluss KW zur Reduktion von N,O.

In Kombination der genannten Verfahrensvarianten besteht nun die Mdglichkeit, ein
entsprechendes N>O-Minderungsverfahren in ca. 70 % der weltweit betriebenen HNO;-
Anlagen (derzeit ca. 300) zu integrieren. Durch die Implementierung der genannten
Minderungsmafnahmen konnte bereits eine weltweite Minderung von ca. 90 Millionen

Tonnen CO,-Aquivalente erreicht werden [Lauriente, 2007].
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3 Stand des Wissens

Die kinetische Modellierung von chemischen Reaktionen kann umso genauer erfolgen,
je genauer die tatsdchlich ablaufenden Reaktionsmechanismen in dem Modell
beriicksichtigt werden. Aufgrund der Komplexitit der Reaktionsmechanismen und der
Tatsache, dass diese oft nicht mit vertretbarem Aufwand im Einzelnen untersucht
werden konnen, miissen jedoch oft vereinfachte und zusammengefasste Mechanismen
bei der Modellierung angenommen werden. Dieses Kapitel beschreibt die in der
Literatur dargestellten Ergebnisse der bisher durchgefiihrten Untersuchungen zur
Erkldrung der Mechanismen bei der N,O-Zersetzung, um mithilfe dieser einen
mathematischen Ansatz fiir die kinetische Modellierung entwickeln zu kénnen. Aus
Griinden der Ubersichtlichkeit wird dafiir weitestgehend Literatur beriicksichtigt, die
wesentlich fiir die Beschreibung der Vorginge fiir den im EnviNOx®-Verfahren

eingesetzten Katalysator sind.

3.1 Mechanismen und Abhangigkeiten bei der N,O-Zersetzung

Die katalytische N,O-Zersetzung ist seit den 20er Jahren des vergangenen Jahrhunderts
Gegenstand wissenschaftlicher Untersuchungen. Dabei standen die Erklarung
mechanistischer Aspekte des Reaktionsablaufes der N,O-Zersetzung, wie beispielsweise
der Zerfall von Lachgas an Pt-Katalysatoren [Kogel, 2001; Cassel, 1930/32], oder die
Nutzung der N,O-Zersetzung als Testreaktion zur Charakterisierung oxidischer
Katalysatoren [Kogel, 2001; Winter, 1969] im Fokus der Arbeiten. Basierend auf diesen
Forschungsergebnissen stellte sich der prinzipielle Reaktionsablauf der N,O-Zersetzung

sowohl an Pt- als auch an oxidischen Katalysatoren wie folgt dar.

In einem ersten Reaktionsschritt reagiert N,O am Katalysator zu Stickstoff und atomar
adsorbiertem Sauerstoff O° (Gl. (4)). Der adsorbierte Sauerstoff wird anschlieBend
entweder durch Rekombination (Gl. (5)) oder durch Reaktion mit N,O (GI. (6)) zu

molekularem Sauerstoff umgesetzt.

N,O + ()° — N, +0° 4)
20° — 0, +()° (5)
N,O + 08 - N+0,+(° (6)
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3 Stand des Wissens

Die insbesondere an Pt-Katalysatoren experimentell ermittelte Hemmung der N,O-
Umsetzungsgeschwindigket durch zugesetzten Sauerstoff, welcher bereits im Jahr 1934
von Steacie et al. [Steacie, 1934] beschrieben wurde, ldsst sich durch die ebenfalls
stattfindende dissoziative Adsorption von molekularem Sauerstoff am Katalysator
erkléaren (GI. (7)).

0, +()° - 20° (7)

Neben den Edelmetallkatalysatoren und den oxidischen Kontakten wurde seit Beginn
der achtziger Jahre des 20. Jahrhunderts die katalytische Zersetzung von Lachgas an
zeolithischen Katalysatoren untersucht. Dabei handelte es sich um mit Eisenionen
modifizierte Zeolithe der Y-, Mordenit- bzw. H-Mordenit-Struktur [Leglise, 1984;
Slinkin, 1978]. Der fiir die Pt-Katalysatoren aufgestellte Reaktionsmechanismus konnte
an zeolithischen Katalysatoren im Wesentlichen bestétigt werden [Kdgel, 2001]. Ab
Mitte der neunziger Jahre des vergangenen Jahrhunderts wurde mit Bekanntwerden des
klimaschédlichen Potenzials von Lachgas im Hinblick auf die Realisierung von
industriell einsetzbaren Systemen zur Abgasreinigung geforscht, welche im Vergleich

mit Edelmetallkatalysatoren kostengiinstiger sind [Nakaji, 1981].

Mit Fokus auf die katalytische Zersetzung von Lachgas in Abgasen mit geringeren
N»0O-Konzentrationen (< 1 Vol%) wurden von Li und Armor [Li, 1992/92a] sowie von
Tabata et al. [Tabata, 1992] mit Ubergangsmetallionen modifizierte Zeolith-
Katalysatoren beschrieben, die eine fiir die technische Anwendung hinreichende
katalytische Aktivitét besitzen. Hierbei zeigte sich, dass insbesondere mit Kupfer-Ionen
ausgetauschte Zeolithe der MFI-Struktur (Abkiirzung abgeleitet vom ersten Zeolith des
Gerlisttyps: Zeolithe Socony Mobile — five; ZSM-5) eine hohe Aktivitdt beziliglich der
Zersetzung von N,O aufwiesen [Turek, 1996]. Im Gegensatz zu den Edelmetall-
katalysatoren konnte bei diesen Zeolithen keine Abhéngigkeit der N,O-Zersetzung von
der Sauerstoffkonzentration festgestellt werden, weil die zuvor beschriebene
Dissoziation von Sauerstoff an den katalytisch aktiven Zentren des Katalysators
offensichtlich nicht stattfindet.

3.1.1 Cu-MFI-Katalysatoren

Im Fall von mit Kupfer (Cu) ausgetauschten Zeolithen konnten in Abhéngigkeit vom
verwendeten Ausgangs-Zeolith, des eingestellten Cu-Austauschgrades und der
Reaktionsbedingungen (Druck, Temperatur, Eingangskonzentrationen, etc.) deutliche
Aktivitatsunterschiede der Katalysatoren hinsichtlich des N,O-Abbaus festgestellt

werden [Kogel, 2001]. Die Katalysatoren zeigten dabei unter trockenen
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Abgasbedingungen stets hohe N,O-Abbauraten. Allerdings stellten de Correa et al. [de
Correa, 1996] bei weiterfiihrenden Untersuchungen fest, dass die Zugabe von H,O-
Dampf zum Versuchsgas zu einer deutlichen Abnahme der Zersetzungsaktivitit von Cu-
MFI-Katalysatoren fiihrt.

Lintz und Turek [Lintz, 1995] untersuchten die Zersetzung von Lachgas an einem
Cu-MFI-Katalysator (Cu/Al=0,88). Bei den in diesem Rahmen durchgefiihrten
Messungen der Austrittskonzentration in einem Integralreaktor und einer
Gaszusammensetzung von 1000 ppm N,O in Stickstoff konnten in einem weiten
Bereich der Reaktionsbedingungen isotherme Oszillationen der Konzentrationen von
Lachgas und des bei der Reaktion gebildeten Sauerstoffs festgestellt werden. Turek
[Turek, 1996] bestimmte zudem die Kinetik der N,O-Zersetzung an {iberausgetauschten
Cu-MFI-Zeolithen mit Hilfe systematischer Messungen in einem gradientenfreien
Reaktorsystem (Differentialreaktor). Dabei zeigte sich, dass die isothermen, kinetischen
Oszillationen der N,O- und O,-Konzentrationen bereits bei Anwesenheit geringer
Mengen an NO (> 10 ppm) im gesamten untersuchten Temperaturbereich verloschen,
wobei der Katalysator stationdr auf dem Niveau hoher katalytischer Aktivitit verweilt.
Die Reaktionsgeschwindigkeit der Zersetzung von N>O an Cu-MFI ldsst sich in
Anwesenheit von NO mit Hilfe eines Ansatzes erster Ordnung hinsichtlich der N,O-
Konzentration beschreiben und ist ndherungsweise unabhidngig von der O;- und NO-
Konzentration. In Ergénzung zu den kinetischen Messungen im gradientenfreien
System wurde in weiteren Arbeiten [Ochs, 1999; Turek, 1998] mit Hilfe einer Reihe
von instationdren Experimenten und der temperaturprogrammierten Desorption (TPD)
das Phidnomen der kinetischen Oszillationen untersucht und ein detaillierter
Reaktionsmechanismus aufgestellt, der es ermoglichte, die experimentellen Ergebnisse

qualitativ und quantitativ in guter Ndhrung zu beschreiben.

Ciambelli [Ciambelli, 1996; Pirone, 1997] und Kapteijn et al. [Kapteijn, 1996/97]
untersuchten die Anwendbarkeit von Cu-MFI-Zeolithen fiir die N,O-Zersetzung in
Abgasen der Salpetersdureproduktion, jedoch zeigten die Katalysatoren unter realen
Abgasbedingungen, besonders bei der Zugabe von H,O, einen gravierenden
Aktivitatseinbruch. Dieser Aktivitdtsverlust machte den Cu-MFI-Katalysator fiir den

Einsatz zur Abgasreinigung in Salpetersdureanlagen unattraktiv.

3.2 Katalytische Zersetzung von N,O an Eisen-Zeolith-Katalysatoren

Verschiedene Arbeiten [Li, 1992; Kapteijn 1996/96a & 1997; Chang 1995] zeigten,
dass der Einsatz von mit Eisen modifizierten MFI-Zeolithen zur katalytischen
Zersetzung von N,O zu niedrigeren katalytischen Aktivitdten fiihrten als an Kupfer-

oder Kobalt-MFI-Katalysatoren. Allerdings konnte von Kapteijn et al. [Kapteijn, 1997]
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nachgewiesen werden, dass der Zusatz von Kohlenmonoxid (CO) den erreichbaren
NO-Umsatz sowohl an Cu-MFI als auch an Eisen(Fe)-MFI erhoht. Wihrend an
Kobalt(Co)-MFI-Katalysatoren nur eine geringfligige Zunahme der katalytischen
Aktivitat beziiglich der Umsetzung von N,O bis zu einem #dquimolaren CO/N,O-
Verhiltnis beobachtet wurde, bewirkt der Zusatz von CO bei der Anwendung von Fe-
MFI-Katalysatoren eine drastische Steigerung der N,O-Umsetzungsgeschwindigkeit
und ermoglicht dadurch die Zersetzung von N,O bei Temperaturen, bei denen in
Abwesenheit von CO keine Umsetzung stattfinden wiirde [Kapteijn, 1996a/97]. Dariiber
hinaus fiihrte der Zusatz einer dquimolaren Menge an NO, welches bereits in N,O-
haltigen Abgasen enthalten ist, an Fe-MFI-Katalysatoren zu einer deutlichen Erh6hung
der N,O-Abbauraten. NO soll dabei als Reduktionsmittel wirken und wird zu NO,
oxidiert [Tabata, 1992; Kannan, 1994]. Nachstehender Reaktionsmechanismus wird

dabei vorgeschlagen [Perez-Ramirez, 2002].

N,O + ()° — N, +0° (8)
NO + 0O° — NO, + ()° 9)
NZO +NO — N02 + N2 (10)

Im Gegensatz dazu zeigten Turek et al. [Kogel, 2001; Schwefer, 2000] erstmals, dass
auch geringere Mengen als das zuvor beschriebene dquimolare Einsatzverhiltnis an
NO/N;O ausreichen, um die N,O-Zersetzung entsprechend zu beschleunigen. Bei den in
diesem Zusammenhang durchgefiihrten Versuchen konnten die Komponenten NO und
NO; stets im thermodynamischen Gleichgewicht nachgewiesen werden [Perez-Ramirez,
2002b]. Der Katalysator stellt das thermodynamische Gleichgewicht der Komponenten
NO und NO; geméall Gleichung (12) ein und versorgt folglich die in Gleichung (11)
dargestellte Teilreaktion mit NO. Diese Eigenschaft des Katalysators wird nachfolgend
als ,,NOx-Effekt* bezeichnet.

2N,0+2NO  —  2NO,+2N, (11)
2 NO, N 2NO + 0, (12)
N,O _NoL . 0+ N, (13)

Die Effekte konnten erstmalig von Kogel [Kogel, 2001] ansatzweise in einem
kinetischen Modell auf Basis systematisch durchgefiihrter Versuche fiir einen selbst
hergestellten Fe-Zeolith-Katalysator beschrieben werden. Der dabei angenommene
mathematische Ansatz fiir die Beschreibung der Zersetzungskinetik in Abhdngigkeit

von den Komponenten H,O und NOx konnte zwar die prinzipiellen Abhingigkeiten
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beschreiben, jedoch reichte der bei den Untersuchungen generierte Datensatz an
Versuchsergebnissen nicht aus, um einen zusammengefassten Ansatz zu definieren,
welcher die Konzentrationseinfliisse aller verwendeten Abgaskomponenten in der
Summe beschreibt.

Ein weiterer Schwerpunkt im Bereich der Katalysatorforschung zur N,O-Zersetzung an
Fe-Zeolith-Katalysatoren liegt auf der Untersuchung der Mechanismen der
Zersetzungsreaktion sowie des Einflusses morphologischer und chemischer
Eigenschaften des Katalysators auf die Zersetzungsaktivitit. Pirngruber und Roy
[Pirngruber; 2003/04/06/07; Roy; 2004] untersuchten die Reaktionsmechanismen am
Katalysator bei der Zersetzungsreaktion, wobei insbesondere der Mechanismus der
N,O-Zersetzungsreaktion und die Rolle des co-Katalysators (NOx-Effekt) Gegenstand
der Forschung waren. Im Gegensatz zu den dlteren Arbeiten, in denen der co-
katalytische Effekt ausschlieBlich bei aktiver Zugabe von NOx beschrieben wurde,
konnte in aktuellen Arbeiten von Renken et al. [Bulushev, 2006] mittels der TAP-
Technik (Temporal Analysis of Products) eine NOx-Spezies auf dem Katalysator
nachgewiesen werden, obwohl dieser nicht mit NOx beaufschlagt worden war. Diese
auf dem Katalysator gebundene NOx-Spezies wird scheinbar aus N,O gebildet und
moderiert dann die ,langsame* N,O-Zersetzung in Abwesenheit von NOx in der
Gasphase [Prechtl, 2009; Kondratenko, 2006].

Des Weiteren beschiftigten sich nur wenige Arbeiten mit dem hemmenden Einfluss des
Wassers (H,O) [ Bulushev, 2007]. So beschrieb Kdgel erstmalig den Einfluss von H,O
auf die N>O-Zersetzungskinetik auf Basis von systematisch durchgefiihrten Versuchen
[Kogel, 2001]. Spéter konnten andere Arbeiten von beispielsweise Hansen et al.
[Hansen, 2007a/b] und Heyden et al. [Heyden, 2005a/b & 2006] unter Anwendung der
Dichtefunktionaltheorie (DFT) auf theoretischer Ebene die Einfliisse der Komponenten
NOx und H,O beschreiben.

3.3 Schlussfolgerungen ftir die Entwicklung eines Kinetischen
Modells

Ein anwendbarer kinetischer Ansatz zur Modellierung der N,O-Zersetzung an
Fe-Zeolith-Katalyatoren existiert derzeit noch nicht. Ein praktikabler Ansatz flir die
Erstellung einer Kinetik der N>O-Zersetzung scheint mit dem in den Gleichungen (11)
bis (13) dargestellten Reaktionsmechanismus bereits zu existieren. Auf Grundlage der
Gleichung (13) sollte darauf aufbauend die mathematische Beschreibung des
NOx-Eftfekts, des hemmenden Einflusses von Wasser auf die N,O-Zersetzung und

deren Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit moglich werden.
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Dartiber hinaus sind zurzeit keine Arbeiten bekannt, die sich mit der Beschreibung der
Stofftransportvorgdnge an Fe-Zeolith-Katalysatoren bei der N,O-Zersetzung beschif-
tigen, so dass diese ebenfalls im Rahmen dieser Arbeit in das kinetische Modell zu

implementieren sind.

Fiir die Erstellung des kinetischen Modells kann nicht auf eine bestehende Datenbasis
zuriickgegriffen werden. Folglich sind zur Ableitung der mathematischen Abhéngig-
keiten eigene Versuche sowohl fiir die Erstellung der Kinetik als auch fiir die

Beschreibung der Stofftransportvorgénge erforderlich.
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4 Aufbau der Versuchsanlage

Fir die Durchfilhrung der reaktionstechnischen Untersuchungen wurde im Rahmen
dieser Arbeit eine vollautomatisierte Versuchsanlage mit Online-Analytik fiir die
Untersuchung von  heterogen  katalysierten  Gasphasenreaktionen  aufgebaut
(Abbidlung 3 und Abbildung 4). Dazu wurden die Arbeitspakete Planung, Bau und
Inbetriebnahme eigenstdndig durchgefiihrt. Abschlieend wurde die Versuchsanlage auf
Basis einer bereits bei der Uhde GmbH bestehenden analogen Versuchsanlage mittels

geeigneter Referenzversuche validiert.

Abbildung 3: Versuchsanlage; 1 Dosierstrecke mit Massendurchflussreglern 2 Ofen

mit Reaktor, 3 Reaktorbypass, 4 Druckregelung mit Filtern und Nullgas-
ventil, 5 FTIR-Analytik, 6 Sauerstoffmessung
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4.1 Beschreibung der Versuchsanlage
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Abbildung 4: FlieBschema der Versuchsanlage

4.1.1 Dosierstrecke

Die entwickelte Anlage ist so konzipiert, dass typische Abgasbedingungen von
Salpetersdureanlagen (vgl. Kapitel 2.3) unter der Verwendung von Priifgasen simuliert,
d. h. synthetisch aus den Komponenten N,O, NOx, O,, H,O und N, gemischt werden
konnen. Hierzu werden die Gase mit Massendurchflussreglern (MFCs) der Firma
Bronkhorst High-Tech dosiert, welche in der Summe beziiglich des Regelbereiches auf
einen Gesamtanlagenvolumenstrom von 2 In/min ausgelegt sind. Die Komponenten
Sauerstoff (O,) und Distickstoffmonoxid (N,O) werden als Reingase verwendet. Die
Komponenten Ammoniak (NHj), Stickstoffmonoxid (NO) und Kohlenwasserstoffe
(KW) werden jeweils als Gasmischungen eingesetzt. Auf diese Weise ist einerseits die
Korrosivitit der Gase (NO und NHj) reduziert und andererseits kann von einer
Beheizung der Zuleitungen aufgrund der damit verbundenen Erhohung der
Dampfdriicke, insbesondere bei den KWs, abgesehen werden. Dariiber hinaus wird ein
Entmischungseffekt in den Gasflaschen, bedingt durch eine zu geringe Lagertemperatur
bei der Gasentnahme sowie ein Auskondensieren der Gase in den Systemkomponenten

(MFC:s etc.) bei Storfallen mit Abschaltung der Begleitheizung ausgeschlossen.

Die Komponente Wasser wird als Fliissigkeit dosiert und mittels eines
Verdampfersystems (Bronkhorst High-Tech) verdampft. Das Verdampfersystem CEM

(Controlled Evaporation and Mixing) besteht aus einem Massendurchflussmesser fiir
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die Komponente Wasser und einem entsprechenden Regelventil. Um eine konstante
Wasserdosierung gewéhrleisten zu konnen, wurde in Vorversuchen eine Druckdifferenz
von 0,4 bar zwischen dem H,O-Vordruck und dem Anlagendruck als geeignet ermittelt.
Zur Bereitstellung des notigen Wasservordrucks wird ein H,O-Vorratsbehilter mit
Stickstoff beaufschlagt, dessen Druck tiber einen elektronischen Druckregler eingestellt
wird. Auf diese Weise kann ein konstanter Vordruck auch bei einer Variation des
Anlagendrucks sichergestellt werden. Zur Gewihrleistung eines pulsationsfreien
Verdampfungsprozesses wurde in Vorversuchen die giinstigste Verdampfungs-
temperatur in Abhédngigkeit vom Druck ermittelt. Dabei zeigte sich, dass bei einer
Temperatur von 10 K oberhalb des Taupunkts bestmdgliche Verdampfungsergebnisse
erreicht werden. Fiir den Betrieb der Anlage wird daher die Verdampfungstemperatur
abhingig vom jeweiligen Dampfdruck automatisch mittels der Automatisierungs-
software berechnet und eingestellt. Im Anlagenbetrieb werden das Verdampfungs-
system mit Hilfe der Software gesteuert sowie die Verdampfungstemperatur, der
Vordruck und die Flussrate iiberwacht. Somit kann ein Storfall von der Software
erkannt und die Wasserzufuhr mittels eines Magnetventils (Zufuhr CEM-System)
unterbrochen werden. Die Integration dieser Sicherheitsroutine war notwendig, weil das
verwendete Verdampfersystem im Betrieb vermehrt instabil wurde und zuviel Wasser
dosiert hatte. Durch diese Vorgehensweise werden nachfolgende Anlagenkomponenten
und eingesetzte Katalysatormaterialien vor einer Uberdosierung von Wasser sicher
geschiitzt. Aufgrund der im Rahmen der Arbeit erlangten Betriebserfahrung und der
schwierigen Konfiguration des Verdampfersystems ist allerdings fiir zukiinftige
gleichartige Projekte von einer Verwendung dieser Bauart (CEM-System) abzuraten. Im
Gegensatz dazu kann der Einsatz von Doppelkolbenpumpen empfohlen werden, weil
die dosierte H,O-Menge ausschlieSlich durch den Kolbenvorschub bedingt ist und nicht
separat gemessen werden muss. Das System ist dadurch deutlich unempfindlicher gegen

Storungen (Gasblasen etc.).

Nach der Beimischung des verdampften Wassers werden die Rohrleitungen und
Systemkomponenten mit einer Temperatur von 120 °C elektrisch beheizt, um ein
Kondensieren von Wasser in der Versuchsanlage auszuschlieBen. Auf eine Anhebung
der Begleitheiztemperatur auf ca. 180 °C zwecks Verhinderung der Bildung von
Ammoniumsalzen (parallele Verwendung von Stickoxiden und Ammoniak) konnte
verzichtet werden, weil im Rahmen dieser Arbeit keine Reaktionen untersucht wurden,

die eine parallele Dosierung von Stickoxiden und Ammoniak erforderten.

4.1.2 Reaktor

Der fiir die Versuche verwendete Reaktor besteht aus einem Edelstahlrohr (Material

318L, DIN 14435) mit einem Innendruchmesser von 18 mm. Der Reaktor wird mit
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4 Aufbau der Versuchsanlage

einem Rohrofen der Firma Linn Typ FRHT-40/500/1100 mit einer Linge von 500 mm
und einem Durchmesser von 40 mm beheizt. Der Rohrofen ist vertikal in der
Versuchsanlage angeordnet und der Reaktor wird von oben nach unten (in vertikaler
Richtung) durchstromt. In dem Edelstahlrohr ist von oben betrachtet nach zwei Dritteln
der beheizten Zone eine Katalysator-Fritte zur Auflage des Katalysators installiert.
Diese besteht aus einem querverschweiiten Edelstahlnetz mit einer Maschenweite von
50 um (Material DIN 14435). Oberhalb der Katalysator-Fritte ist in einem Abstand von
20 mm ein Thermoelement mittels einer Swagelok®-Verschraubung radial in den
Reaktor eingelassen. Die Einlasstiefe des Thermoelements ist so dimensioniert, dass die

Temperatur in der Reaktormitte gemessen wird.

lGasstrom

Hiilse
ceocoeoo |t

40 mm .O o. é) é)i 8 (? ‘Thermoelement
O®@00®O00 @=2mm
Thermoelement : T,
TReakmr 0 .. 000 @@ 20 mm

@ Katalysator

O Inertmaterial

=18 mm

Abbildung 5: Schematische Reaktordarstellung

Die Regelung der Temperatur erfolgt iiber eine verwendete Kaskadenregelung, die es
ermdglicht, die Temperatur in der Reaktormitte (Katalysatortemperatur) mit einer
Genauigkeit von 0,1 K zu regeln. Die FilihrungsgroBBe der Regelung bildet das
Thermoelement in der Reaktormitte (Master). Ein an der ReaktorauBenwand
installiertes Thermoelement (Slave) dient zur Stabilisierung der Regelstrecke. Dariiber
hinaus bietet eine oberhalb des Katalysatorbodens axial installierte Thermohiilse die
Moglichkeit, die Temperatur iiber der Katalysatorschiittung entweder im Gasraum oder
in der Katalysatorschiittung (Anfang der Schiittung) zu messen. Diese
Temperaturmessung beeinflusst die Temperaturregelung nicht, sondern dient zur
Beurteilung der axialen Warmeverteilung in der Schiittung (vgl. Anhang C:
Temperaturverteilung im Reaktor).
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4.1.3 Druckregelung und Gasaufbereitung

Das Anlagendesign (Abbildung 4) bietet die Moglichkeit, das Reaktionsgas entweder
iiber den Reaktor oder durch einen Bypass zu fithren. Durch diese Versuchsanordnung
kann zu jeder Zeit ein Bypassbetrieb mittels der installierten 3/2-Wegeventile gewéhlt

und der Reaktor aus der Versuchsanlage ausgebaut werden.

Hinter dem Reaktor wird der Absolutdruck mit einem Prézisionsdrucktransmitter der
Firma BD-Sensors (Modell DMP 331i) gemessen. Fiir die Bestimmung des iiber die
Katalysatorschiittung anfallenden Druckverlusts wird ein Differenzdrucktransmitter
(BD-Sensors; Modell DMD 331) verwendet. Der Anlagendruck wird iiber ein elektrisch
betriebenes Druckregelventil gesteuert. Der Ventilsitz ist fiir einen Volumenstrom von
2 In/min bei Driicken von 1,5 — 13 bary, beziiglich der Durchflussraten ausgelegt
(Medium Stickstoff). Vor dem Regelventil sind zwei Filter installiert, um das Ventil
und folgende Anlagenteile vor moglichem Abrieb der zu untersuchenden Katalysatoren
zu schiitzen. Der erste Filter besteht aus einem Partikelfilter der Baureihe SS-FCB-TR
(Fa. Swagelok) und ist baulich so in die Anlage integriert, dass die Filtereinheit
wihrend des Bypassbetriebs ausgetauscht werden kann. Ein zweiter Sintermetallfilter
(2 um; Fa. Swagelok), der unmittelbar vor dem Druckregelventil installiert ist, dient
dem Schutz des Ventils.

Vor der Analytik im drucklosen Anlagenteil ist ein weiteres 3/2-Wegeventil installiert.
Dieses ermdglicht ein unmittelbares Umschalten von Prozessgas- zum Nullgasbetrieb
und dient dem Schutz der Analytik. Dariiber hinaus kann zu jeder Zeit wihrend des
Versuchsbetriebs eine ,,Nullung® (Durchstromung mit reinem Stickstoff) der Analytik

(vgl. Kapitel 4.3) durchgefiihrt werden, ohne den Versuchsbetrieb zu unterbrechen.

4.2 Prozesssteuerung und Sicherheitskonzept

Zur Realisierung eines vollautomatisierten Versuchsbetriebs wurde im Rahmen dieser
Arbeit eine Prozesssteuerung in der Programmiersprache LabVIEW® (National
Instruments, Version 8.5) programmiert. Bei der Auswahl der Programmiersprache
wurde besonders darauf geachtet, dass diese den noétigen Freiraum fiir die Realisierung
der notwendigen Module bietet und keine FEinschrinkungen beziiglich der
Systemschnittstellen aufweist. Bei der Anschaffung der Systemkomponenten sind
ausschlieBlich Produkte ausgewéhlt worden, bei denen seitens der Hersteller im Vorfeld
die Kommunikationsfahigkeit mit LabVIEW® demonstriert werden konnte. Diese
Verfahrensweise ermoglichte bereits in einem frithen Stadium des Aufbaus der Anlage
ein paralleles Entwickeln der Software und stellte den vollautomatisierten Betrieb der
Versuchsanlage sicher. Eine Ubersicht der verwendeten Daten-Schnittstellen ist in
Tabelle 2 dargestellt.

23



4 Aufbau der Versuchsanlage

Tabelle 2: Verwendete Schnittstellen in der Steuerungssoftware

Funktion Schnittstelle Protokoll
Eurotherm RS232 Motbus RTU
Temperaturregler
Bronkhorst Flow Bus
MFSs
DDE
Druckregelung FlowDDE
DDE-Server von Bronkhorst
CEM
Thermo Scientific DDE herstellerspezifiziertes
FTIR Spektrometer Protokoll
Simens Oximat
Messwert analog 2 —20 mA LabVIEW®™
Messbereich Logik digital
Temperaturmessung Spannung Thermoelement Typ K
Sicherheitstechnik Logik digital

Samtliche durch das Leitsystem aufgenommenen Daten (Messwerte und Alarme)
werden in einem Zeitintervall von 10 Sekunden in einer LOG-Datei gespeichert. Mittels
dieser Informationen besteht zu jeder Zeit die Mdoglichkeit, die durchgefiihrten
Versuche nachtriglich auf Unstimmigkeiten innerhalb der Prozessablaufe zu
untersuchen und den Versuchsablauf zu rekonstruieren. Auf diese Weise sind die
Versuchsergebnisse stets schliissig und konnen mit hoher Genauigkeit reproduziert

werden.

Zur Auswertung der durchgefiihrten Versuchsreihen steht eine zweite, reduzierte und
somit iibersichtlichere Messdatendatei zur Verfiigung. Diese wird jeweils im Abstand
der FTIR-Analysen aktualisiert und enthédlt ausschlieflich Informationen, die fiir die
Auswertung der Versuchsreihen von Relevanz sind. Durch die somit singulér
gespeicherten Analyseergebnisse kann eine nachtriagliche statistische Datenauswertung
ermoOglicht und eine Verfilschung der ermittelten statistischen KenngroBBen
ausgeschlossen werden (vgl. Kapitel 5.2.2).

Zur Bearbeitung der Aufgabenstellung war ein vollautomatisierter 24 h-Versuchsbetrieb
notwendig, um in angemessener Versuchszeit die notwendige Anzahl an Versuchen
durchfiihren zu konnen. Zu diesem Zweck ist ein entsprechendes Rezeptdateien-Modul
in die Anlagensteuerung integriert, welches die Durchfiihrung von automatisierten
Reihenversuchen (z. B. Temperaturvariationen bei konstanten Eingangskonzen-

trationen) ermdglicht. Mittels dieses Moduls werden Rezepturen eingelesen, die
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entsprechende Versuchsparameter enthalten und nach einer festgelegten Routine

abgearbeitet werden.

Die Komponenten der Versuchsanlage sind in ein einheitliches Sicherheitskonzept
integriert, welches einen unbeaufsichtigten Betrieb der Anlage ermdglicht. Auch das
Sicherheitskonzept wurde im Rahmen dieser Arbeit erarbeitet und entsprechend der fiir
die Bundesrepublik Deutschland geltenden DIN-Vorschriften gepriift [DIN, 2003].

4.3 Analytik

Fir die Gasanalyse wird ein FTIR Spektrometer (Fourier-Transformations-
Infrarotspektrometer) der Firma Thermo Scientific (Modell Nicolet 6700 FTIR
Spectrometer) verwendet. Das Spektrometer ist mit einem DTGS Detektor (deuteriertes
Triglycinsulfat) ausgestattet, der mittels mehrstufiger Peltier-Elemente gekiihlt wird und
somit wartungsfrei arbeitet. Das Gerdt wird mit einer 2 m-Gaszelle (Firma Thermo
Scientific, 2 m Strahlenldnge) betrieben, welche auf 150 °C temperiert ist. Diese
Temperatur wurde deshalb gewihlt, weil parallele Untersuchungen im Labor der Uhde
GmbH ebenfalls auf einem baugleichen Gerdt bei gleicher Gaszellentemperatur
durchgefiihrt wurden. Somit ist ein Vergleich der aufgenommenen Spektren ohne

Temperaturkorrektur moglich.

Als Fenstermaterial fir die Gasmesszelle wird Barium-Fluorid verwendet, das im
Wellenzahlbereich von 750 —4000 cm ' eine ausreichende Transmission bietet und
gegen die verwendeten Gase eine gute Bestidndigkeit aufweist. Die optische Bank des
Spektrometers wird mit aufbereiteter Druckluft (getrocknet und gefiltert) gespiilt. Zur
Aufbereitung der Luft steht ein Adsorptionstrocknersystem der Firma Zander
Aufbereitungstechnik (Modell K-MT 1) zur Verfligung. Dieses Gerdt wurde gemif den
Herstellerangaben regelmiBig gepriift und gewartet. Bei zusitzlicher Verwendung von
bereits im Vorfeld vorgetrockneter Pressluft (Verfahren der Taupunkterniedrigung)
kann mit dem verwendeten Adsorptionstrockner eine ausreichende Erniedrigung der
Restgehalte an Kohlenstoffdioxid und Wasser erreicht werden, so dass selbst nach einer
Betriebszeit von mehr als 24 h eine vernachlédssigbare Nullpunktdrift am Spektrometer

festgestellt wird.

Zur Bedienung des Spektrometers wird die Software OMNIC der Firma Thermo
Scientific (2006) verwendet. In der Software sind Analysenroutinen angelegt, auf die
mittels einer DDE-Schnittstelle vom Prozessleitsystem zugegriffen und entsprechende
Routinen ausgefiihrt werden konnen. Nach Beendigung einer Einzelanalyse werden die
Analysenergebnisse jeweils per Schnittstelle an das Prozessleitsystem iibergeben und
zentral fiir die Weiterverarbeitung gespeichert. Zur Quantifizierung (Konzentrations-

ermittlung) der aufgenommenen Spektren wird seitens OMNIC auf Analysenmethoden
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zuriickgegriffen, die mit der Software TQ-Analyst (Fa. Thermo Scientific) erstellt
wurden. Die entsprechenden Analysenmethoden sind im Rahmen dieser Dissertation fiir
die Aufgabenstellung erarbeitet und validiert worden. Die Analysenmethode beruht auf
der Verwendung von Einzelkomponentenspektren und benutzt den ,,Classical Least
Square” (CLS) Algorithmus. Zur Aufnahme der Referenzspektren der Einzel-
komponenten H,O, NO, NO; und N,O in entsprechenden Konzentrationsabstdnden
wurden entsprechende Verdiinnungsreihen unter der Verwendung von Priifgasen
durchgefiihrt (vgl. Tabelle 3). Zur Herstellung der Gasverdiinnungen wurden jeweils
zwei MFCs verwendet, die im Vorfeld gesondert volumetrisch kalibriert (DryCal® DC-
Lite Primary Flow Meter Kit) worden waren. Die fiir die Auswertungsmethode
benutzten Wellenzahl-Bereiche und die kalibrierten Konzentrationsbereiche sind der

Tabelle 3 zu entnehmen.

Tabelle 3: Kalibrationsbereiche und Wellenzahl-Bereiche der FTIR Analytik fiir die

Komponenten Stickstoffdioxid, Wasser, Stickstoffmonoxid und

Distickstoffmonoxid.

Komponente kalibrierter Bereich Auswertebanden in cm™
Stickstoffdioxid (NO,) 0—500 ppm 1605,2 — 1585,0

1633,7 - 1628,8
Wasser (H,0) 200 —20000 ppm 1761,4 —1665,2

1505,9 — 1383,2
Stickstoffmonoxid (NO) 0—1000 ppm 1930,9 — 1925,1

1906,8 — 1896,4

1857,8 — 1849,6
Distickstoffmonoxid (N,O) 0 — 1000 ppm 2269,6 —2145.9

Im Rahmen dieser Arbeit war es nicht mdglich, den Wasserdurchfluss fiir das
Verdampfersystem volumetrisch zu kalibrieren, weil die Systemkomponenten des
CEM-Systems nicht getrennt voneinander betrieben werden kénnen. Aus diesem Grund
wurde fiir die Erstellung der FTIR-Analysenmethode auf H,O-Kalibrierspektren
zuriickgegriffen, welche mit einem baugleichen Spektrometer bei der Uhde GmbH
aufgenommen wurden. Mit der auf diese Weise erstellten Analysenmethode kann
nachtriglich dargestellt werden, dass die Dosierung der Wassermenge in der eigenen
Versuchsanlage den Vorgaben im Rahmen der zu erwartenden Genauigkeit entspricht.
Aus diesem Grund wurde die werksseitige Gerdtekalibrierung der Herstellerfirma des

CEM-Systems fiir die Versuche tibernommen.
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Dariiber hinaus zeigt der Vergleich zwischen eigenen und fremden Kalibrierspektren
(Uhde-Labor) ebenfalls sehr gute Ubereinstimmungen beziiglich der kalibrierten
absoluten Konzentrationen. Auf diese Weise kann die erstellte Analysenmethode

validiert und die Kalibrierung der MFCs {iberpriift werden.

Fiir die Analyse der nicht Infrarot aktiven Komponente Sauerstoff steht ein Analysator
der Firma Siemens (Modell Oximat 6) zur Verfiigung. Dieser arbeitet nach dem
paramagnetischen Messprinzip und ist baulich nach der FTIR-Analytik angeordnet (vgl.
Abbildung 4). Der hier verwendete Analysator weist ein maximales Durchstromungs-
volumen von 1 Ix/min auf, so dass eine Teilung des Anlagenvolumenstroms notwenig
ist. Dieses wird mittels eines T-Stiicks und eines nachgeschalteten Faltenbalgventils
realisiert, wodurch der Druckverlust in der direkten Abgasleitung so eingestellt wird,
dass dieser der Rohrstrecke durch den Sauerstoffanalysator entspricht (vgl. Anhang A:
Versuchsanlage V 31). Baulich bedingt stellt sich in dem O,-Analysator eine
Temperatur von ca. 55 °C ein, so dass die Temperatur in der Rohrstrecke vor dem
O;-Analysator von 120 °C auf 70 °C reduziert werden muss, damit das Gerét nicht
tibertemperiert wird. Fiir die Analysenanforderung wurden vier Messbereiche definiert
0-1,5, 0-3, 0—5 und 0-12 Vol%). Die gemessenen O,-Konzentrationswerte
werden mittels einer analogen Stromschnittstelle an das Prozessleitsystem iibergeben.
Nach anfanglicher Einpunktkalibrierung bei einer Priifgaskonzentration von 3 Vol% O,
konnten die tibrigen Konzentrationen mit einer Genauigkeit von £ 125 ppm (absolut) bis
zu einer Konzentration von 5 Vol% reproduzierbar nachgewiesen werden. Aufgrund der
systembedingten Querempfindlichkeiten der paramagnetischen Sauerstoffmessung, die
insbesondere bei den Komponenten Stickstoffdioxid und Lachgas auftreten, werden
diese auf Grundlage der DIN-Normen [DIN, 2002/02a] entsprechend einer im Prozess-
leitsystem hinterlegten Korrekturfunktion korrigiert. Die dazu bendtigten Konzen-
trationen der beeinflussenden Komponenten, werden geméll der im Vorfeld durch-

gefiihrten FTIR-Analysen verwendet.
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5 Vorgehen bei der Versuchsdurchfihrung und der
Aufbereitung der Messergebnisse

Das nachstehende Kapitel legt das experimentelle Vorgehen dar, welches fiir die
kinetischen Untersuchungen der N,O-Zersetzung an einem ausgewéhlten Eisen-Zeolith-
Katalysator angewendet wurde. Die hier beschriebenen Vorgehensweisen beziehen sich
dabei sowohl auf die Vorversuche zur Katalysatoraktivierung (Kapitel 6) als auch auf
die Versuche zur Entwicklung der N,O-Zersetzungskinetik (Kapitel 7). Davon
abweichende bzw. weiterfilhrende methodische Ansédtze werden an entsprechender

Stelle detailliert wiedergegeben.

5.1 Verwendete Katalysatoren

Der in dieser Arbeit verwendete Eisen-Zeolith-Katalysator wird kommerziell von der
Stid-Chemie AG produziert [Tissler, 1999] und wird unter dem Produktnamen
EnviCat®-N,O vertrieben [Siid-Chemie AG, 2010]. In Versuchen zur Qualitits-
sicherung, welche im Labor der Uhde GmbH in einem standardisierten Test
durchgefiihrt wurden, konnten bereits im Vorfeld geringe produktionsbedingte
Unterschiede in der Katalysatoraktivitit nachgewiesen werden [Uhde, 2008]. Aufgrund
dessen wurde vor Durchfithrung der Versuche ein Katalysatormuster mit einer mittleren
reprisentativen Aktivitdt durch die Uhde GmbH iibergeben, welches zuvor auf Basis
von Versuchen zur Qualititssicherung der Uhde GmbH und Siid-Chemie AG
ausgewahlt wurde. Das Katalysatormaterial lag in Form von Triloben (Extrudate) (vgl.
Abbildung 20; Kapitel 7.2.2) vor und wird nachfolgend mit dem Namen VK-EZ

bezeichnet.

5.2 Versuchsdurchfiuihrung

5.2.1 Reaktorbefullung

Zur Gewdihrleistung einer storungsfreien Durchfiihrung der Versuche werden zwei
baugleiche Reaktoren abwechselnd verwendet (vgl. Kapitel 4.1.2). Fiir die reaktions-
technischen Untersuchungen werden Katalysator-Pellets gebrochen und durch Sieben
auf die bendtigte PartikelgroBe fraktioniert. Diese betrdgt fiir den Standardversuch
0,3bis 0,5 mm und fiir die Versuchsrethe zur Ermittlung der Stofftransport-

abhéngigkeiten 0,3 mm bis zum Vollextrudat (vgl. Kapitel 7.2.2). Abweichend davon
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werden fiir Vorversuche auch Granulatfraktionen von 0,5-— 1,25 mm verwendet.
Technisch bedingt ist es nicht mdglich, kleinere Partikel als 0,3 mm herzustellen, weil
diese dann zu Katalysator-Staub zerfallen. Fiir die kinetischen Untersuchungen werden
ca. 3 g des gebrochenen Katalysatormaterials mit Inertmaterial (Siliciumcarbid, SiC) auf
ein Volumen von 11 ml aufgefiillt, so dass sich eine Linge der Katalysatorschiittung
von ca. 40 mm ergibt. Dies entspricht einer volumetrischen Verdiinnung von etwa
50 %. Die Vorgehensweise der Verdiinnung und die Zulissigkeit der Ubertragung der
Ergebnisse auf den unverdiinnten Reaktor wird fiir die betreffende Aufgabenstellung

durch entsprechende Arbeiten belegt [Perez-Ramirez, 2002].

Das SiC-Inertmaterial wird von der Firma Wester Mineralien mit einem Reinheitsgrad
von 98,44 % bezogen [Wester; 2004], in einer Stabmiihle gemahlen und anschlieend
auf eine Partikelgrofle von 0,5 — 1,25 mm fraktioniert. Im Anschluss wird das Material
mit Wasser und Aceton gewaschen und im Ofen bei 900 °C fiir eine Stunde gegliiht, um
einen Restanteil organischer Substanz auszuschlieBen. In Blindversuchen (Verwendung
von reinem SiC im Reaktor) konnte mit dem aufbereiteten Siliciumcarbid und den
verwendeten Reaktoren bis zu einer Temperatur von 550 °C beziiglich der N,O-

Zersetzung keine Blindreaktion nachgewiesen werden.

Das exakte Reaktorvolumen (Inertmaterial und Katalysator) wird vor jedem Versuch in
einem Glasstandzylinder mit einem Durchmesser von 18 mm (Analogie zum Reaktor)
nach manueller Ausrichtung bestimmt. AnschlieBend wird mittels eines Trichters das
gemischte Material langsam in den Reaktor eingefiillt, um eine Entmischung des
Materials wihrend des Einfiillprozesses auszuschlieBen. Dabei wird stets darauf
geachtet, dass Katalysator und Intertmaterial jeweils in der Mischung entsprechenden
Anteilen synchron in den Reaktor geschiittet werden. Die Einfiilltechnik wurde mit
einem, dem Reaktordurchmesser entsprechenden, Glasrohr erarbeitet und wird tiiber das
gesamte Versuchsprogramm beibehalten. Zur Verdichtung des Katalysatormaterials im
Reaktor wird abschlieBend ein geringer mechanischer Impuls mittels eines
Schraubenschliissels auf Hohe der Katalysatorschiittung eingetragen. Im Anschluss

daran wird jede weitere mechanische Beanspruchung vermieden.

Bei der Versuchsauswertung wurde stets die in der Mitte der Katalysatorschiittung
gemessene Temperatur (vgl. Kapitel 4.1.2) verwendet. Die an dieser Stelle gemessene
Temperatur ist reprasentativ fiir die gesamte Katalysatorschiittung, was in Vorversuchen
(vgl. Anhang C: Temperaturverteilung im Reaktor) mit dem verwendeten Inertmaterial
und einem variabel in axialer Richtung verschiebbaren Thermoelement nachgewiesen
werden konnte. Die bei der N,O-Zersetzung maximal zu erwartende adiabate
Temperaturerhohung ist fiir die verwendeten Versuchsbedingungen mit ca. 3 K (fiir
1000 ppm N>O am Eingang) gering (vgl. Anhang B: Thermodynamik). In Vorversuchen

(vgl. Anhang C: Temperaturverteilung im Reaktor) konnte ebenfalls gezeigt werden,
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dass aufgrund der guten Wéirmeleitfahigkeit des verwendeten Inertmaterials ein

isothermer Temperaturverlauf in axialer Richtung erreicht werden konnte.

5.2.2 Durchfuhrung der Messungen

Vor der Durchfiihrung der eigentlichen Messungen wurden die Katalysatoren nach dem
Einbau in den Versuchsreaktor fortlaufend mit Stickstoff durchstromt. Hierdurch sollten
fliichtige Restbestandteile aus dem Katalysatoren ausgetrieben werden, welche sich
moglicherweise aufgrund von Herstellung und Lagerung im Katalysator befinden bzw.
auf deren Oberfliche adsorbiert sind. Auf diese Weise konnte eine einheitliche

Konditionierung der verschiedenen Katalysator-Proben erreicht werden.

Des Weiteren wurden vor jedem Versuch die jeweiligen, durch entsprechende
MFC-Einstellungen realisierten, Abgaskonzentrationen im kalten Zustand des Reaktors
mittels Bypassmessungen ermittelt, um die Ausgangskalibrationen der verwendeten
MFCs zu iiberpriiften. Die den Einstellungen entsprechenden Konzentrationen konnten
dabei stets reproduziert werden. Zum Schutz der Analytik vor unerwiinschten,
fliichtigen Restbestandteilen wurde der Reaktor anschlieend unter Stickstoffdurchfluss
auf Versuchstemperatur von 350 — 550 °C aufgeheizt und die Versuchsgase erst beim
Erreichen der Versuchstemperatur zugeschaltet. Fiir ein kinetisches Versuchsprogramm
wurde jeweils bei konstanten Konzentrationen eine Temperaturvariation mit Hilfe der
automatischen Prozesssteuerung (vgl. Kapitel 4.2) durchgefiihrt. Ublicherweise wurde
bei der Temperaturvariation eine Schrittweite von 10 K gewédhlt und jede Temperatur-

stufe fiir mindestens 40 Minuten gehalten.

Aufgrund einer kontinuierlich durchgefiihrten Abgasanalyse beinhaltete die
Datenaufzeichnung sowohl Analysen bei stationdren als auch bei instationdren
Prozessbedingungen. Die kinetische Auswertung erfolgte nur anhand von Analysen, die
unter stationdren Bedingungen aufgezeichnet worden waren, so dass eine an-
schlieende, automatisierte Separierung der Datensdtze mittels eines Datenstatis-
tikprogramms in der Programmiersprache LabVIEW® erfolgen konnte. Der dafiir
entwickelte Algorithmus bewertete die zu variierende Grofie (Temperatur) und wihlte
lediglich Messwerte aus, welche bei konstanter (stationédrer) GrofBe aufgenommen
worden waren. Als Kriterium fiir die Stationaritit wurde der Mittelwert aus drei
vorangegangenen Analysen herangezogen. Als ,,stationdrer Zustand* wurde definiert,
wenn die darauf folgende vierte Analyse weniger als 0,1 % von diesem Mittelwert
abwich. Die so ermittelten Messwerte wurden extrahiert und gesondert in einem Array
gespeichert. Fiir jeden Datensatz (Temperatur, Druck und Konzentrationen der
Komponenten) wurden die statistischen Kenngréf3en, Anzahl der stationidren Analysen,
Minima und Maxima, arithmetisches Mittel, Standardabweichung, Varianz sowie

Median ausgegeben. Der Median ist als statistisches Mittel im Gegensatz zum
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5 Vorgehen bei der Versuchsdurchfiithrung und der Aufbereitung der Messergebnisse

arithmetischen Mittelwert gegeniiber von Ausreilern stabiler [Steland, 2007] und damit
hinsichtlich der vorliegenden Fragestellung besser geeignet. Das im Anhang D: Statistik
und Messwertaufbereitung dargestellte Beispiel ist repréasentativ fiir die durchgefiihrten
Versuche und zeigt, dass die Messwerte durch die gewéhlte Methodik zuverldssig
ermittelt werden und einen repridsentativen Wert pro stationdrer Temperaturstufe
errechnet wird. Dabei zeigt sich, dass die unter instationdren Betriebsbedingungen auf-
genommenen Messwerte (Anfahren der neuen Temperatur) und Anlagenstérungen

sicher ignoriert werden.

Die Haltezeit von 40 Minuten flir eine Temperaturstufe resultierte aus der
Analysengeschwindigkeit des verwendeten Spektrometers. Im Rahmen der
Voruntersuchungen konnte festgestellt werden, dass bei erreichter konstanter Tempe-
ratur mindestens 8 FTIR-Messungen aufgenommen werden sollten, um einen
konstanten Wert fiir die Standardabweichung der gemessenen Konzentrationen
innerhalb einer Temperaturstufe zu erreichen (vgl. Anhang D: Statistik und

Messwertautbereitung).
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6  Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im
Versuchsbetrieb

Bereits im Vorfeld dieser Arbeit war das Betriebsverhalten der verwendeten, industriell
hergestellten Eisen-Zeolith-Katalysatoren durch die Uhde GmbH untersucht worden.
Dabei zeigt sich, dass die Katalysatoren bei ihrer erstmaligen Verwendung, d. h. bei der
erstmaligen Durchstromung mit Abgas bei erhohter Temperatur nur eine sehr geringe
N,O-Zersetzungsaktivitit besitzen. Die Katalysatoraktivitit steigt dann im Laufe des
Betriebs stetig auf einen Maximalwert an, welcher nach ca. drei Tagen (ca. 72 h)
erreicht wird (vgl. Kapitel 2.3.3). AnschlieBend wird bei gleichbleibend konstanten
Prozessbedingungen ein leichter Riickgang des N,O-Umsatzes registriert, welcher nach
sechs Betriebswochen (Abfall ca. 3 % Umsatz pro Woche) ein konstantes Niveau
erreicht [Uhde, 2006]. Offensichtlich unterliegen die verwendeten Eisen-Zeolith-

Katalysatoren einer speziellen Aktivierung und Konditionierung.

Diese wurde nun Rahmen der vorliegenden Arbeit am Katalysatormuster VK-EZ
hinsichtlich der Einflussgroen Stickstoffmonoxid, Wasser, Sauerstoff, Ammoniak und
Temperatur eingehend untersucht. Ziel dieser Untersuchungen war es, den Katalysator
fir die Versuche zur Bestimmung der N,O-Zersetzungskinetik definiert zu
konditionieren und eine Vorgehensweise fiir die Durchfiihrung von reproduzierbaren
Kinetikexperimenten zu entwickeln. Die Versuchsbedingungen wurden dabei stets an
reale technische Verhiltnisse angepasst, die bei Inbetriebnahmen von groftechnischen
Salpetersdureanlagen auftreten. Der Einfluss des Aktivierungsprozesses auf die
endgiiltige Katalysatoraktivitit ist von besonderer Bedeutung, da bei der
Inbetriebnahme einer Salpetersdureanlage nicht oder nur geringfiigig von den
Designbedingungen der jeweiligen Anlage abgewichen werden kann. Somit variiert die
Aktivitdt, die unter den jeweiligen Abgasbedingungen einer Salpetersdureanlage
erreicht werden kann und ist damit gegebenenfalls ein ausschlaggebender Faktor fiir die

Auslegung der technischen Anlage.

6.1 Aktivierung

Im Hinblick auf die Aktivierung der Katalysatoren wurde insbesondere der Einfluss der
Temperatur und der Abgaszusammensetzung untersucht. Da fiir die Auswertung dieser
Versuchsreihen zu Beginn der Arbeit naturgemidfl noch keine Kinetik fiir die

Beschreibung der N,O-Zersetzung zur Verfiigung stand, wurden in einem ersten Schritt
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Standardbedingungen definiert (Tabelle 4), die einen einfachen Vergleich der
Katalysatoraktivitidten anhand der gemessenen N,O-Abbauraten zulieBen. Die in dieser
Arbeit als Standardbedingungen bezeichneten Prozessbedingungen leiten sich aus
einem bei der Uhde GmbH entwickelten Performancetest ab, der fiir diesen Katalysator
angewendet wird. Somit konnte ein Vergleich mit bestehenden, bei der Uhde GmbH
durchgefiihrten, Aktivierungsversuchen unternommen werden, was der unabhingigen

Validierung der Versuche diente.

Ausgehend von diesen Standardbedingungen wurde jeweils nur eine Einflussgrofle
(Konzentration oder Temperatur) gedndert und eine Katalysatoraktivierung, d. h. ein
Anfahren des Katalysators unter Beaufschlagung mit einem definierten Abgas und bei
Anwendung einer festgelegten Temperaturrampe zur Erreichung einer bestimmten End-
Temperatur, durchgefiihrt. Am Ende des Aktivierungsvorgangs nach 72 h wurden

jewelils die Standardbedingungen eingestellt und der N>O-Umsatz Xn,0 gemessen.

C . —C
_ “N,O,ein N,0,aus
Xy = (14)

CNZO,ein

Tabelle 4: Standardbedingungen fiir die N,O-Zersetzungsversuche

(Standardversuche)

Prozessparameter Wert / Einheit
Druck 1 75 barabs
Temperatur 425 °C

Raumgeschwindigkeit 10000 h™'
(7,25 g aktives Material bei 2 In/min Gas)

Wasser 3100 ppm
Stickstoffmonoxid 100 ppm

Lachgas 1000 ppm
Stickstoff Tragergas

Die durchgefiihrten Versuche zeigten, dass mit einer Abnahme der Katalysatormasse
nach den Versuchen im Reaktor von maximal 10 Massen-%, bezogen auf die
Ausgangsmasse, zu rechen war. Diese Massenabnahme wird auf ein Austreiben des im
Zeolith befindlichen Wassers zuriickgefiihrt und ist abhéngig von der Vorbehandlung
und Lagerung des Katalysatormaterials. Um einen spiteren Vergleich der Versuche
untereinander gewihrleisten zu konnen, wurde jeweils nach dem Ausbau des

Katalysators aus der Versuchsanlage die trockene Katalysatormasse bestimmt.
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

6.1.1 Aktivierung unter Standardbedingungen

Im Rahmen der ersten Versuchskampagne wurden 7,25 g des Katalysators ohne
Inertmaterialverdiinnung mit einer PartikelgroBenfraktion von 0,5 — 1,25 mm in den
Reaktor eingefiillt und unter kontinuierlichem Prozessgasfluss (vgl. Tabelle 4) auf die
Versuchstemperatur von 425 °C mit einer Rampe von 10 K/min aufgeheizt. Bis zum
Erreichen der Aktivierungstemperatur (min. 400 °C) wurde das Versuchsgas nach dem
Reaktordurchgang direkt ins Abgas geleitet, sodass keine Informationen iiber den
Aktivierungsprozess im Temperaturbereich <400 °C in Form von N,O-Abbauraten zur

Verfiigung stehen.

0,8 |
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05 1

N20-Umsatz
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Zeit/h

Abbildung 6: Katalysatoraktivierung definiert iiber den N,O-Umsatz bei konstanter
Temperatur (425 °C) unter Standardbedingungen; t < 1 h Autheizphase

ohne Messwerterfassung

In Abbildung 6 ist ein typischer Verlauf des N,O-Umsatzes wihrend der
Katalysatoraktivierung als Funktion der Zeit dargestellt. Unter den definierten
Standardbedingungen ist die Katalysatoraktivierung nach 72 Stunden abgeschlossen
und néhert sich asymptotisch einem Maximum. Charakteristisch fiir diesen Katalysator
ist, dass zu Beginn der Aktivierung sehr geringe N,O-Umsatzraten gemessen werden
und die Versuche mit guter Ubereinstimmung mit neuem Katalysatormaterial
reproduziert werden konnen, wenn der Katalysator zu Beginn der Autheizphase mit
Prozessgas (Tabelle 4) durchstromt wird. Wurde dagegen beim ersten Autheizen im

Aktivierungsprozess bis zu einer Temperatur von 180°C der Katalysator

35



6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

eingeschlossen und folglich nicht mit Prozessgas durchstromt (nicht graphisch
dargestellt), liegt das Umsatzmaximum ca. 5 % unter dem in Abbildung 6 dargestellten.
Der maximale Umsatz scheint nur dann erreichbar, wenn die Beaufschlagung mit
Prozessgas zu Beginn der Autheizphase erfolgt und der Einschluss des
Katalysatormaterials ausbleibt. Diese Vorgehensweise ermoglicht eine hohe
Reproduzierbarkeit der Versuche, wihrend eine abweichende Prozessfiihrung
(Einschluss des Katalysators bzw. spétere Beaufschlagung des Prozessgases) deutlich
schlechter reproduzierbare Versuchsergebnisse generierte. Da eine Verminderung der
Aktivitdit nicht erwilinscht war und durch eine geeignete Prozessfithrung
(kontinuierliches Durchstromen mit Prozessgas) ausgeschlossen werden kann, wurde

dieser Effekt im Rahmen der vorliegenden Arbeit nicht weiter untersucht.

Im Rahmen der Aktivierungsversuche kam es durch Anlagennotabschaltungen
vereinzelt zu Unterberechungen wihrend des Aktivierungsprozesses. Bei solchen
Notabschaltungen wurde die Versuchsanlage unter kontinuierlicher Stickstoffspiilung
entspannt und abgekiihlt. Wurde der Versuch mit gleichem Katalysator anschlieend
erneut angefahren, waren am Ende der Aktivierung nach 72 h bis zu 5 % geringere
Umsitze gemessen worden als in Abbildung 6 dargestellt. Der Umsatzriickgang scheint
dabei vom Zeitpunkt der Unterbrechung abzuhédngen, wobei sich eine Unterbrechung in
den ersten 30 h stirker auswirkt. Nach Abschluss der Aktivierungsphase (72 h) konnte
der Versuch an beliebiger Stelle unterbrochen werden, ohne dass ein Umsatzriickgang

festgestellt wurde.

Hinweise auf mogliche Ursachen der Aktivierung konnen aus der Arbeit von El-Malki
et al. [2000] gewonnen werden. Hier wird die Formierung aktiver Zentren eines
Fe-ZSM-5-Katalysators, hergestellt durch ,,chemical vapor deposition (CVD) von
FeCl;, zur NOx-Reduktion beschrieben. Ubertragen auf den vorliegenden Fe-Zeolith-
Katalysator, welcher mittels des Festkorper-lonenaustauschs ausgehend von der NHy-
bzw. H-Form des Zeolithen und Eisen-Salzen hergestellt wurde [Tissler, 1999], wird
folgende, in Abbildung 7 dargestellte, chemisch-strukturelle Vorstellung der
Formierung der aktiven Zentren und der damit verbundenen Aktivierung des

Katalysators vorgeschlagen.

Der in dieser Form beobachtete Aktivierungsprozess wurde bisher in der
wissenschaftlichen Literatur zur N,O-Zersetzung iiber Fe-Zeolith-Katalysatoren nicht

erwéhnt, noch finden sich diesbeziiglich qualitative oder quantitative Untersuchungen.
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Schritt I: Ionenaustausch
Cl Cl
H N/
| Fe
+ FeCl; ———» | + HCl (NH,CI)

O 0N a

Si
Schritt II: Hydrolyse OH OH
N/
Fe
% | + 2 HCI

I\,

Schritt I1I: Kondensation

0
N
Fe Fe

| | - 0

0 0
SN N
Al Al S

Si i

Abbildung 7: Schema der Katalysatoraktivierung und Konditionierung von

Fe-Zeolith-Katalysatoren bei der N,O-Zersetzung.

Im ersten Schritt diffundiert bzw. migriert ein Molekiil Eisenchlorid (FeCls) in die Pore
des Zeolith-Gitters und verbindet sich dort unter Abspaltung von HCI bzw. NH4Cl und
Ausbildung einer Fe-OH(-Al) Bindung. Die am Fe-Zentrum verbleibenden Chlor-
Atome konnen in einem zweiten Schritt mit Wasser (Wasserdampf) hydrolysieren,
wobei HCI abgespalten wird und Fe-Hydroxy-Funktionen gebildet werden. Diese
Hydroxy-Funktionen kénnen nun in einem dritten Schritt durch hdroxyl-Gruppen am Fe
(oder auch Al) anbinden. Auf diese Weise entstehen aus den singuldren Fe-Zentren

verbriickte mehrwertige Fe-Zentren.

Wihrend Schritt I bestimmungsgemill im eigentlichen Herstellungsprozess stattfinden
sollte, konnen die Schritte IT und III auch wihrend des Betriebs des Katalysators, d.h. in
dessen Aktivierungsphase stattfinden. Die Zunahme der Aktivitit konnte damit durch
die Hydrolyse und anschlieBende Kondensation unter Ausbildung di- und oligomerer

Zentren erkldrt werden. Diese Hypothese wird gestiitzt durch die notwendige
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Anwesenheit von H,O wihrend der Aktivierungsphase, wie entsprechende
Aktivierungs-Versuche (Kapitel 6.1.3) mit und ohne Wasserdampf belegen. In der
Konditionierungsphase des Katalysators mit fortschreitendem Betrieb erreicht die
N,O-Zersetzungsaktivitit einen stationdren Punkt, wenn die Kondensation gemé&f
Schritt III erschopft ist.

6.1.2 Einfluss der Komponente NO auf den Aktivierungsvorgang

Zur Untersuchung des Einflusses der Komponente NO auf den Aktivierungsvorgang
wurden, abweichend von den Standardbedingungen (Tabelle 4), Katalysatoren bei einer
NO-Konzentration von 500 ppm und in Abwesenheit von NO aktiviert. Zur Beurteilung
des Aktivierungsfortschritts wurde wéhrend der Versuchsdauer kurzzeitig die
NO-Konzentration auf die Standardbedingungen (100 ppm) gestellt, damit ein
Vergleich der Versuche unterecinander anhand der gemessenen N,O-Umsatzraten
moglich ist. Dieses zeigt sich in Abbildung 8 durch einen sprunghaften Anstieg der
N,O-Umsatzrate der NO-freien Kurve. Auf diese Weise wird der NO-Effekt auf die
N,O-Zersetzung (vgl. Kapitel 3.2) kurzzeitig eingeblendet.

Gemdll Abbildung 8 konnten bei den im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten
Versuchen keine Abhdngigkeiten von der Komponente NO auf den Aktivierungs-
vorgang festgestellt werden. Der am Ende der Aktivierungsphase (72h) unter
Standardbedingungen (100 ppm NO) gemessene N,O-Umsatz ist bei allen Versuchen
gleich.
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Abbildung 8: Einfluss der NO-Konzentration auf den Aktivierungsprozess;
zum Vergleich wird die NO-Konzentration abschlieend auf die
Standardkonzentration (100 ppm) eingestellt; weitere Aktivierungs-
bedingungen geméal Tabelle 4

6.1.3 Einfluss der Komponente H,O

Die Untersuchungen zum Einfluss der H,O-Konzentration wurden abweichend von den
in Tabelle 4 dargestellten Standardbedingungen (0,31 Vol% H,O) bei H,O-Konzen-
trationen von 1 Vol% und 2,1 Vol% durchgefiihrt. Zur Beurteilung der Aktivitdt im
stationdren Zustand wurde jeweils eine H,O-Konzentration am Ende der Aktivierungs-
phase gemil der definierten Standardbedingungen eingestellt. Die Ergebnisse dieser
Versuche sind in Abbildung 9 dargestellt.

Im Gegensatz zu der Komponente NO hat H,O einen signifikanten Einfluss auf den
Aktivierungsprozess. Abbildung 9 zeigt, dass bei einer H,O-Konzentration von 1 Vol%
die Aktivierungsphase bereits nach 15 Stunden abgeschlossen ist. Die Konzentrations-
erthéhung auf 2,1 Vol% beschleunigt den Prozess nochmals und reduziert den
Aktivierungsphase auf ca. 5 Stunden. Einheitlich wurden bei allen Versuchen zum H,O-
Einfluss im stationdren Zustand (Ende der Aktivierungsphase) gleiche N,O-Abbauraten
gemessen, was auf identische Katalysatoraktivititen im Endzustand schlieBen ldsst.

Folglich wird durch eine erhohte H,O-Konzentration der Aktivierungsprozess
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

beschleunigt, ohne dass die maximal erreichbare Aktivitit im untersuchten

Konzentrationsbereich beeinflusst wird.
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0
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Abbildung 9: Einfluss von H,O auf den Aktivierungsprozess; zum Vergleich wird
die HO-Konzentration am Ende der Aktivierungsphase auf die Standard-
konzentration (0,31 Vol%) gestellt; Aktivierungsbedingungen sonst geméf
Tabelle 4

6.1.4 Einfluss der Temperatur

In einer weiteren Versuchsreihe wurde der Einfluss der Aktivierungstemperatur auf die
Endaktivitéit untersucht. Hierzu wurden jeweils Aktivierungsversuche bei 400, 425 und
500 °C durchgefiihrt (sonstige Bedingungen wie in Tabelle 4). Weil diese Versuche zu
einem spdteren Zeitpunkt parallel zu den Versuchen zur Kinetikentwicklung (vgl.
Kapitel 7) durchgefiihrt wurden, erfolgte hier im Gegensatz zu den bereits diskutierten
Aktivierungsversuchen (Einfluss von NO und H,0) eine Reduzierung der Katalysator-
einwaage auf 3,2 g. Dabei wurde das fehlende Katalysatorvolumen durch SiC der
KorngroBenfraktion 0,5 — 1,25 mm auf ein Gesamtvolumen von 11 ml erginzt (vgl.
Kapitel 5.2.2). Somit war es mdglich, im dargestellten Temperaturbereich zwischen
350 -500 °C den N,O-Abbau zu messen und die Ergebnisse mit der in Kapitel 7
dargestellten Kinetik auszuwerten. Die Prozessbedingungen sind jeweils wihrend der
Aktivierungsphase (72 h) konstant gehalten worden. Ebenfalls abweichend zu den

bereits diskutierten Versuchen zur Katalysatoraktivierung wurde wihrend der
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Aktivierungszeit von 72 h keine N,O-Umsatzbestimmung vorgenommen. Dafiir ist nach
Abschluss der Katalysatoraktivierung jeweils eine Temperaturvariation im Bereich
zwischen 350 — 500 °C durchgefiihrt und der dabei resultierende N,O-Umsatz gemessen
worden. Die in Abbildung 10 dargestellten Symbole reprisentieren die Messergebnisse.

Es zeigte sich, dass bei einer Aktivierungstemperatur von 500 °C ein signifikant
erniedrigter N,O-Abbau gemessen wird, wihrend bei 400 °C fast keine Anderung

verglichen zur Standardtemperatur von 425 °C registriert werden kann.
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Abbildung 10: Einfluss der Aktivierungstemperatur auf die maximal erreichbare
Aktivitit; Temperaturvariation bei Standardbedingungen (Tabelle 4;
Symbole); Katalysatoreinwaage 3,2 g; Simulation mit den Werten der

Parameteranpassung geméf Tabelle 5 (Linien)

Fiir eine quantitative Auswertung dieser Versuche wurde die Katalysatoraktivitit im
stationdren Zustand (nach 72h) bestimmt, indem die Versuchsdaten der
Temperaturvariation jeweils an einen kinetischen Ansatz n-ter Ordnung beziiglich der
N,O-Konzentration angepasst wurden. Fiir die Beschreibung der Temperatur-
abhingigkeit wurde entsprechend Gleichung (15) ein Arrhenius-Ansatz verwendet.

—Ea mol"™ -m}”
[ RT j [kO,glob]: —

(15)
kgKat 'S

e . . n
rm - kO,glob S CNZO
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Bei der Anpassung wurden jeweils die Aktivierungsenergie (Ea = 133,7 kJ/mol) und die
Reaktionsordnung (n = 0,797) beziiglich der Lachgaskonzentration auf Basis der in
Kapitel 7.1.1 beschriebenen Kinetikexperimente festgelegt und der Frequenzfaktor
kogiob bestimmt. Die Giite der Parameteranpassung wurde jeweils abschlieBend durch
Simulation mit den ermittelten Parametern tliberpriift. Die Ergebnisse der Versuche und

der entsprechenden Simulationen sind in Abbildung 10 gemeinsam dargestellt.

Tabelle 5: Kinetikanpassung fiir den VK-EZ Katalysator;
Reaktionsordnung n = 0,797; Aktivierungsenergie Ex = 133,7 kJ/mol

Versuch Frequenzfaktor Koo Verhaltnis

mol®2” . ;%! Ko g
kgy, - kg s (425°C)

400 °C 3,204-10’ 0,989

425 °C 3,241-10’ 1

500 °C 2,837-10 0,875

Die Ergebnisse der Aktivitdtsbestimmung bestitigen die in Abbildung 10 bereits
erkennbare Verringerung der Zersetzungsaktivitit um ca. 13 % bei 500 °C im Vergleich
zur Standardtemperatur von 425 °C (Tabelle 5). Bei einer Aktivierungstemperatur von
400 °C wird ein Riickgang der Aktivitit von ca. 1 % ermittelt, welcher sich im Rahmen

der Reproduzierungsgenauigkeit der durchgefiihrten Einzelversuche befindet.

Die in Abbildung 10 dargestellten Umsatzkurven beschreiben prinzipiell den gleichen
Verlauf, was auf gleiche Aktivierungsenergie und Reaktionsordnung beziiglich der
Komponente N,O schlieBen ldsst. Die Parallelverschiebung der gemessenen
Umsatzraten der Teilversuche 400/425 und 500 °C sind somit durch eine Aktivitits-
abnahme zu erkldren. In der Reaktionskinetik ist der Frequenzfaktor im Arrhenius-
Ansatz [Levenspiel, 1999] als Maf} fiir die Beschreibung der Katalysatorkontakte
(StoBzahl) definiert und kann als Aquivalent fiir die Beschreibung der Anzahl der
aktiven Zentren (N,O-Zersetzung) herangezogen werden. Ubertragen auf den Versuch
bedeutet dies, dass im Fall der erhdhten Aktivierungstemperatur nach Beendigung der
Aktivierung weniger aktive Zentren fiir die N,O-Zersetzung zur Verfiigung stehen, als
bei den unter niedrigerer Temperatur aktivierten Katalysatoren. Dabei kann die
Verminderung zum einen in einer verminderten Bildung der aktiven Zentren oder auch
in einer durch thermische Belastung bedingten Zerstorung der gebildeten Zentren

begriindet sein.
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6.1.5 Einfluss der Komponente NH3

In einer abschlielenden Versuchsreihe wurde der Einfluss des Reduktionsmittels NH;
auf den Aktivierungsprozess untersucht. Abweichend von den Standardbedingungen
(Tabelle 4) wurden diese Versuche, wie schon die Versuche zum Temperatureinfluss
(Kapitel 6.1.4), ebenfalls mit einer Katalysatoreinwaage von 3,2 g und entsprechender
Verdiinnung mit Inertmaterial durchgefiihrt. Auf Basis der Standardbedingungen
wurden dem Prozessgas zusétzlich 500 ppm NHj; bei den Temperaturen 425 °C und
500 °C zudosiert. Im Anschluss an die Aktivierungsphase von 72 h, wurde analog zu
den bereits diskutierten Versuchen zum Temperatureinfluss, eine Temperaturvariation

in Abwesenheit von NH3 unter Standardbedingungen durchgefiihrt.
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Abbildung 11: Einfluss von NH; auf den Aktivierungsprozess; Temperaturvariation
bei Standardbedingungen nach 72 h; Katalysatoreinwaage 3,2 g;
Aktivierungsbedingungen geméal Tabelle 4 mit Zugabe von 500 ppm NH3

In Abbildung 11 zeigt der bei einer Temperatur von 425 °C und unter NH3-Zugabe
aktivierte Katalysator geringfligig schlechtere N,O-Abbauraten, als der bei gleicher
Temperatur und ohne NHs-Zugabe aktivierte Katalysator. Dieser Effekt verstéirkt sich
allerdings, wenn der Katalysator bei 500 °C und gleichzeitiger NH3-Zugabe aktiviert
wird. Hier zeigen die gemessenen Temperatur-Umsatz-Verldufe signifikante Unter-
schiede zwischen einer Aktivierung in Anwesenheit und in Abwesenheit von NH;. Bei
einem ebenfalls durchgefiihrten kinetischen Vergleich (vgl. Kapitel 6.1.4), der unter
500 °C aktivierten Katalysatoren, ergab sich fiir den in Anwesenheit von NH;

43



6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

aktivierten Katalysator eine um 15 % erniedrigte Aktivitit. Dariiber hinaus beschreibt
der als Funktion der Temperatur dargestellte N,O-Umsatz einen geringfligig
abweichenden Verlauf bei hoheren Temperaturen (> 430 °C). Verglichen mit den
tibrigen Versuchsreihen zum Einfluss des Ammoniaks (500 °C ohne NH3 sowie 425 °C
mit und ohne NH3) ldsst der Versuch bei 500 °C mit NH; fiir das hier vorliegende

Katalysatormaterial auf eine verdnderte Aktivierungsenergie schlieen.

Die Aktivierungsenergie wird durch die Art bzw. den Mechanismus der chemischen
Reaktion bestimmt. Der Mechanismus der chemischen Umsetzung wiederum durch die
Art der aktiven Zentren [Murzin, 2005]. Folglich weist die vermeintliche Anderung der
Aktivierungsenergie, im Gegensatz zur Aktivierung ohne NH;-Zugabe, auf die Bildung
andersartiger aktiver Zentren hin, welche scheinbar nicht so gut fiir die N,O-Zersetzung

geeignet sind.

6.1.6 Einfluss der Komponente O,

In den im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Aktivierungsversuchen konnte kein
Einfluss der Komponente O,, weder auf Aktivierungsverhalten noch auf die erreichbare
Endaktivitit festgestellt werden. Gegenstand der Untersuchungen waren sowohl
Aktivierungsversuche, welche in Abwesenheit von Sauerstoff durchgefiihrt wurden, als
auch Versuche bei einer maximalen O,-Konzentration von 10 Vol% (1,5 bara,s). Auf
eine Darstellung der Ergebnisse wird an dieser Stelle verzichtet, weil hierbei lediglich
die N,O-Umsdtze am Ende der Aktivierungsphase unter den definierten

Standardbedingungen gemessen wurden und diese keine Unterschiede zeigten.

6.2 Katalysator-Konditionierung

Wie bereits in der Einleitung dieses Kapitels beschrieben, folgt direkt im Anschluss an
die Aktivierungsphase eine Konditionierung, bei welcher die Katalysatoraktivitit
geringfiigig wieder abnimmt. Dieses Verhalten wurde an einem in der
Technikumsanlage betriebenen Eisen-Zeolith-Katalysator bei der Uhde GmbH
beobachtet. Parallel zeigen die eigenen Versuche zum Einfluss der Aktivierungs-
temperatur, dass hohere Temperaturen zu geringeren Aktivititen beziiglich der N,O-
Zersetzung fiihren. Mit Fokus auf die Verwendbarkeit des vorhandenen Katalysator-
materials fiir die kinetischen Untersuchungen wurde im Rahmen der Arbeit auch die
Konditionierung untersucht. Dazu wurde Katalysatormaterial unter den in Kapitel 6.1.1
definierten  Standardbedingungen aktiviert und zwecks Konditionierung bei
wechselnden Prozessbedingungen betrieben. Bei einem Druck von 1,5 bar,,s wurden
Temperaturen zwischen 350—-550°C und Wasserkonzentrationen bis 2 Vol%

eingestellt. Die Komponenten Stickstoffmonoxid und Stickstoffdioxid wurden jeweils
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

zwischen 100 —500 ppm und 250 — 1500 ppm variiert. Zur Uberpriifung der
Katalysatorstabilitdt wurde in regelmiBigen Abstinden von ca. drei Wochen jeweils
eine Temperaturvariation unter Standardbedingungen durchgefiihrt. Diese sind in
Abbildung 12 dargestellt.
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Abbildung 12: Katalysatoralterung; Temperaturvariationen unter Standard-
bedingungen nach einer Betriebszeit von ca. jeweils drei Wochen; zwischen

dargestellten Variationen wechselnde Prozessbedingungen

Der Versatz der Temperatur-Umsatzverldufe zu héheren Temperaturen ldsst auf eine
fortschreitende Katalysatoralterung des frisch aktivierten Katalysators schlieen.
Aufgrund der wechselnden Betriebsbedingungen zwischen den in Abbildung 12
dargestellten Variationen kann die beobachtete Desaktivierung (Konditionierung) nicht
eindeutig einem Wirkungsfaktor zugeordnet werden. Es wird jedoch davon aus-
gegangen, dass die Desaktivierung, wie typisch fiir Zeolith-Katalysatoren, ursichlich in
der thermischen bzw. hydrothermalen Belastung des Katalysators bedingt ist. Diese
Annahme kann auch durch die Uhde GmbH bestitigt werden, die in exemplarischen
Laborversuchen bei H,O-Konzentrationen von bis zu 7 Vol% und Temperaturen von bis
zu 600 °C ebenfalls eine beschleunigte Desaktivierung feststellen konnte [Uhde, 2006].

Da die verwendeten Katalysatorgranulate hinsichtlich ihrer Aktivitit ein &hnliches
Betriebsverhalten wie die im Technikumsreaktor der Uhde GmbH eingesetzten

Vollextrudate zeigten, erscheint eine Ubertragung der im Rahmen dieser Arbeit
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

durchgefiihrten Versuche zur Desaktivierung auf den Einsatz des Katalysators im

technischen Prozess moglich.

Charakteristisch fiir den verwendeten Katalysator ist somit die unmittelbar an den
Aktivierungsprozess (vgl. Kapitel 6.1) folgende Katalysator-Desaktivierung bzw. Kon-
ditionierung, welche nach weiterem Betrieb in ein stabiles, je nach Betriebstemperatur

mehr oder weniger hohes, Aktivititsniveau einlduft.

6.3 Zusammenfassung und Schlussfolgerungen

Mit Fokus auf die reproduzierbare und belastbare Durchfiihrung von kinetischen
Experimenten ist die Stabilitdit der katalytischen Aktivitit von entscheidender
Bedeutung. Aus den in den Kapiteln 6.1 und 6.2 gewonnenen Erkenntnissen lassen sich

zusammenfassend Schlussfolgerungen fiir das weitere Vorgehen ableiten:

1. Ein neuer, d.h. unbenutzter, Katalysator besitzt anfanglich nur eine sehr geringe
Aktivitdt beziiglich der N,O-Zersetzung, aktiviert aber im Betrieb unter
typischen Abgasbedingungen der Salpetersdureproduktion.

2. Die Komponente NOx hat keinen Einfluss auf den Aktivierungsprozess,
lediglich der NOx-Effekt beeinflusst die Katalysatoraktivitdt hinsichtlich der
N,O-Zersetzung.

3. Die Komponente O, beeinflusst im untersuchten Konzentrationsbereich nicht

die Katalysatoraktivierung.

4. Die Komponente H,O ist elementar fiir den Aktivierungsprozess. In
Abwesenheit von Wasser findet keine Aktivierung statt, dagegen wird der
Aktivierungsprozess bei hoheren H,O-Konzentrationen (1,5 bar,,s und max.
2,1 Vol%) deutlich beschleunigt. Die maximal erreichbare Aktivitdt wird

dagegen nicht beeinflusst.

5. Die Anwesenheit von NH; wirkt sich besonders bei hohen Temperaturen
(500 °C) negativ auf die maximal erreichbare Endaktivitit der N,O-Zersetzung

aus.

6. Hohere Aktivierungstemperaturen als 425 °C fiithren zu geringeren Maximal-

aktivititen.

7. Direkt nach der Aktivierung wird bei weiterem Betrieb eine kontinuierliche
Abnahme der Katalysatoraktivitit beobachtet, welche nach ca. drei Monaten

(Dauerbetrieb bei 425 °C) ein kinetisch stabiles Niveau erreicht.
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6 Untersuchungen zum Katalysatorverhalten im Versuchsbetrieb

Fir die Durchfithrung von kinetischen Experimenten bedeutet dies, dass der zu
verwendende Katalysator mindestens drei Monate unter typischen Abgasbedingungen
,eingefahren werden muss, damit ein stabiles, kinetisches Niveau erreicht wird.
Dariiber hinaus sind Versuche bei der Entwicklung einer Kinetik nur reproduzierbar,

wenn der Katalysator stets unter gleichen Bedingungen eingefahren worden ist.

Aus diesen Griinden wurde fiir die nachfolgend in Kapitel 7 beschriebene Entwicklung
einer N,O-Zersetzungskinetik ausschlieBlich Katalysatormaterial verwendet, welches
zuvor in ausreichender Menge (ca. 500 ml) fiir mindestens drei Monate in einem realen
Abgas einer Salpetersdureanlage betrieben (,,eingefahren) wurde. Das Material
entspricht dem in diesem Kapitel verwendeten Katalysatormuster VK-EZ und wird
nachfolgend mit der Abkiirzung VK-EZ-AK (aktiviert) beschrieben.
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Um die N,O-Zersetzung an dem im EnviNOx"®-Verfahren eingesetzten Eisen-Zeolith-
Katalysator modellieren zu konnen, ist es erforderlich zwischen den eigentlichen
Reaktionsabldufen auf der Katalysatoroberfliche, der so genannten ,,intrinsischen
Kinetik*, und den vor bzw. nachgeschalteten Transportwiderstinden, die ebenfalls
Einfluss auf die N,O-Zersetzung nehmen kdnnen, zu unterscheiden. Als intrinsische
Kinetik werden in diesem Zusammenhang die chemischen Reaktionen am Katalysator
bezeichnet, die nicht durch andere Vorginge wie beispielsweise Stoff- oder

Wirmetransportlimitierung beeinflusst werden [Murzin, 2005].

e In einem ersten Schritt erfolgte die Untersuchung der intrinsischen Kinetik bei
konstanter PartikelgroBenfraktion des verwendeten Katalysatorgranulates. Dazu
wurden in einem umfangreichen Versuchsprogramm die Einflussparameter

Konzentrationen, Temperatur und Druck variiert.

e In einem zweiten Schritt wurde die PartikelgroBe des Katalysators unter
konstanten Prozessbedingungen zwischen 0,3 mm und Vollextrudat gezielt

variiert, um die Stofftransporteinfliisse zu untersuchen.

e AbschlieBend wurde an einem konkreten Beispiel die Ubertragbarkeit des
entwickelten Modells auf einen in einer Miniplant Anlage der Uhde GmbH
durchgefiihrten Versuch gepriift, in der analog zum technischen Reaktor

Vollextrudate des Katalysatormaterials eingesetzt werden.

Einheitlich wurde bei sédmtlichen Versuchsreihen der gleiche Katalysator mit der
Bezeichnung VK-EZ-AK eingesetzt, welcher zuvor fliir mindestens 3 Monate in der
Miniplant unter NO-Zersetzungsbedingungen konditioniert worden war (vgl.
Kapitel 5.1 und 6.3).

7.1 Intrinsische Kinetik der N,O-Zersetzung

Aufgrund der geringen Wirmetonung der N,O-Zersetzung (vgl. Anhang Anhang B:
Thermodynamik) konnen Wairmetransport-Effekte ausgeschlossen werden. Zur
Ermittlung der intrinsischen Kinetik wurde die kleinste herstellbare Partikel-
groBBenfraktion von 0,3 — 0,5 mm verwendet, um ebenfalls Stofftransportlimitierung zu

minimieren.
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Das Versuchsprogramm zur Ermittlung der intrinsischen Kinetik wurde so ausgewdbhlt,
dass die Einfliisse der Komponenten NO, H,O und N,O auf die N,O-Zer-
setzungsreaktion durch eine Konzentrationsvariation der jeweiligen Komponente
bestimmbar wurden (vgl. Kapitel 3.2). Die in allen Versuchen einheitlich verwendete
Raumgeschwindigkeit (RG) von ca. 24000 h™', definiert als der Quotient des normierten
Volumenstroms (273,15 K und 1013 hPa) und des Katalysator-Schiittvolumens (aktives
Granulat), wurde im Vorfeld auf Basis der in Kapitel 6 durchgefiihrten Untersuchungen
ermittelt und in der Weise fixiert, dass in einem Temperaturbereich zwischen 350 —
550°C  messbare  N,O-Abbauraten  registriert ~ werden  konnten.  Die

Versuchsbedingungen sind im Anhang E: Versuchsbedingungen, Tabelle 10 dargestellt.

Versuchsprogramm zur Bestimmung der intrinsischen Kinetik

e N,O-Variation bei konstanter NO- und H,O-Konzentration (1,5 barys) im
Bereich zwischen 300 — 1000 ppm (Schrittweite ca. 100 ppm)

e NO-Variation bei konstanter N,O und H,;O-Konzentration (1,5 bara,s) im
Bereich zwischen 100 — 1000 ppm (Schrittweite ca. 100 ppm)

e H,O-Variation bei konstanter N,O- und NO-Konzentration (1,5 barg,s) im
Bereich zwischen 2000 — 17.000 ppm (Schrittweite ca. 1000 ppm)

e Druckvariation; Versuche bei 1,5 und 6,5 bar,

e Temperaturvariation im Bereich zwischen 360 bis ca. 520 °C (Schrittweite

10 K) bei jeder eingestellten Eingangskonzentration an N>O, NO und H,O

e Raumgeschwindigkeit RG ca. 24.000 h™' (bezogen auf aktives Material) in einer
Verdiinnung mit Inertmaterial (SiC) ca. 50 Vol%

Bei jeder Einstellung der Eingangskonzentrationen wurde jeweils eine Temperaturkurve
in der Schrittweite von 10 K aufgenommen. In der Summe umfasste das Versuchs-
programm zur Bestimmung der intrinsischen Kinetik iiber 1000 Einzelmessungen.
Diese Messungen wurden, wie in Kapitel 5.2.2 beschrieben, automatisiert durchgefiihrt
und im Anschluss statistisch ausgewertet. Innerhalb der durchgefiihrten Messungen

konnte keine Abnahme der Katalysatoraktivitit festgestellt werden.
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

7.1.1 Variation der N,O-Konzentration zur Bestimmung der Reaktionsordnung

Reaktionskinetischer Ansatz

Fiir die kinetische Versuchsauswertung wurde beziiglich der N,O-Zersetzung folgende

vereinfachte Stochiometrie als Bruttoreaktion angenommen:

2N20 — 2N2+02 (16)

Die auf das Reaktionsvolumen bezogene Reaktionsgeschwindigkeit », ist geméal
Gleichung (17) mittels der Reaktionslaufzahl ¢ definiert. Bei einer homogenen Reaktion

entspricht der Koeffizient /' dem Reaktionsvolumen.

p o=l 9e (17)
TV de

In einem Rohrreaktor mit angenommener Pfropfenstromung gilt fiir die stationére
Stoffmengenbilanz der in Gleichung (18) dargestellte Ausdruck. Dieser ist zundchst mit

der volumenbezogenen Reaktionsgeschwindigkeit v definiert.

dc mol
U =ven, [ ]= p—— (18)

Die Variable v entspricht dem stochiometrischen Koeffizienten von N,O. Die effektive
Stromungsgeschwindigkeit U in der Katalysatorschiittung ist gemi3 Gleichung (19)

iiber den Hohlraumanteil der Schiittung der Katalysatorpartikel eschie definiert:

U. .
U — frei (19)

ESchitt

Zur eindeutigen Beschreibung der Vorgénge werden folgende Variablen definiert:

3
Hohl il der Schi foae = — 5o ] = =5
ohlraumanteil der Schiittung Sehit = 7/ Schiitt 3
Reaktor mReaktor
m kg
. _ _Mxat _ Kat
Feststoffanteil des Katalysators Xgat = . [xKat]_ 3 :
VReaktor mReaktor
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Durch Einsetzen der Porositéit und des Feststoffanteils in Gleichung (18) ergibt sich die
Stoffmengenbilanz im Rohrreaktor mit der massenbezogenen Reaktionsgeschwindig-

keit 7y, in Form von Gleichung (20):

Ui de_ [

] mol
'xKat dZ " "

kgy, -s 20
Fiir die massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit 7, wird ein kinetischer Ansatz
gemidll Gleichung (21) angenommen, der die Temperaturabhingigkeit der
Reaktionsgeschwindigkeit mittels der Arrhenius-Gleichung und die
Konzentrationsabhingigkeit der Komponente N,O mit einem Potenzansatz beschreibt
[Kogel, 2001] (vgl. Kapitel 3).

()

21)

]_ mol"™" -m};
kgKat 'S

ko wr ) g [k
r _kO,glob e x40 0,glob

Gleichung (21) enthdlt als Modellparameter die Aktivierungsenergie E, und die
Reaktionsordnung n beziiglich der N,O-Konzentration. Die Konstante koglo» €ntspricht
dem Frequenzfaktor im Arrhenius-Ansatz und wird ausschlieBlich fiir die entsprechende
Versuchsreihe bei konstanten Konzentrationen an Wasser und Stickstoffmonoxid bei
der Parameteranpassung verwendet, weil in dieser der hemmende bzw. verstirkende

Einfluss von H,O und NO zusammengefasst sind.

Methodisches Vorgehen zur Ermittlung der intrinsischen Kinetik

Auf Basis der in Kapitel 6.1 definierten Standardbedingungen (2,5 Vol% O,
3100 ppm H,O und 100 ppm NO) wurde die N,O-Eingangskonzentration zwischen 300
und 1000 ppm variiert und die N,O-Umsitze gemessen. Fiir jede Eingangskonzentration
wurde dabei jeweils zusétzlich noch eine Variation der Temperatur durchgefiihrt und
die N>O-Abbauraten gemessen. Nach statistischer Aufarbeitung (vgl. Kapitel 5.2.2)
wurde die Kinetik (Gleichung (21)) mittels der Software Presto-Kinetics (Version 2.29.;
CiT GmbH) an die Messdaten angepasst. Auf diese Weise wurde die
Aktivierungsenergie Ea und die Reaktionsordnungn ermittelt. Der Frequenz-
faktor kogiob, der sich ebenfalls aus dieser Anpassung ergab, wird lediglich fiir die
Simulation dieser Datensdtze (N,O-Variation) verwendet. Der Vergleich zwischen

Simulation und Versuch wird fiir die Beurteilung der Anpassungsgiite herangezogen.

52



7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Ergebnisse zur Ermittlung der intrinsischen Kinetik

Abbildung 13 =zeigt den Vergleich zwischen Messung und Simulation bei einer
Variation der N;O-Konzentration fiir drei exemplarische Messreihen. Bei kleinen
Umsitzen ergeben sich grofere und systematisch bedingte Abweichungen zwischen
Simulation und Messwert. Die Systematik bestétigte sich dahingehend, dass bei einer
erneuten zweiten Anpassung (nicht dargestellt) jeweils die bei niedrigen Temperaturen
bestimmten N,O-Umsétze stirker gewichtet wurden, was leicht abweichende Werte fiir
die Aktivierungsenergie, Reaktionsordnung und den globalen Frequenzfaktor zur Folge
hatte. Allerdings kénnen durch diese Anpassungsergebnisse nicht mehr die Abbauraten
im hoheren Temperaturbereich (>430°C) mit der dargestellten Genauigkeit
beschrieben werden, die jedoch fiir die technische Anwendung von bevorzugtem
Interesse sind. Im Hinblick auf die technische Anwendung wurden deshalb die
N,O-Abbauraten im hoheren Temperaturbereich (hohere Umsitze) bei der Anpassung

bevorzugt und die geringere Anpassungsgenauigkeit im Bereich niedriger No,O-Umsétze

akzeptiert.
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Abbildung 13: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei unterschiedlichen N,O-
Konzentrationen. NO und H,O = konst; Vergleich zwischen Versuch und
Simulation; Versuche bei Standardbedingungen (Tabelle 4);

Ex=133,7 kJ/mol, n = 0,797, ko gioo = 1,507-10" mol”**’m*>**!/(kgkas)

AnschlieBend wurden die Ergebnisse der Messung und Simulation im Paritétsdiagramm

in Abbildung 14 gegeniibergestellt. Aufgetragen ist jeweils der berechnete N,O-Umsatz
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

als Funktion des gemessenen Umsatzes bei gleicher Reaktionstemperatur. Ab
Umsatzgraden von mehr als 0,6 ist die Abweichung stets kleiner als 5% iiber dem
gesamten Bereich der N,O-Konzentrationsvariation. Da die Konzentrationsabhdngigkeit
der N,O-Zersetzungsreaktion lediglich durch die Reaktionsordnung n beschrieben wird,
wurde die Giiltigkeit des hier verwendeten Ansatzes bereits durch die Extrema der
Variation der Eingangskonzentration nachgewiesen (vgl. Abbildung 13). Aus Griinden
der Ubersichtlichkeit wird deshalb auf die Darstellung der iibrigen Messreihen

(Zwischenkonzentrationen) verzichtet.
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Abbildung 14: Parititsdiagramm, berechneter N,O-Umsatz als Funktion des
gemessenen Umsatzes; N,O-Variation bei Standardbedingungen
(Tabelle 4); Simulation mit: Ex = 133,7 kJ/mol, n = 0,797,
ko glob=1,507- 10’ m010’203m2’391/(kgKat-s); Fehlerschranken 5 % relativ

7.1.2 Einfluss der NO- und H,O-Konzentration auf den N,O-Umsatz

Reaktionskinetischer Ansatz

Aufbauend auf den Erkenntnissen von Kogel [2001], der erstmals versuchte, den
Einfluss von NO und H,O auf die N,O-Zersetzung mit einem vereinfachten Langmuir—
Hinshelwood-Ansatz [Ertl, 2008] kinetisch zu beschreiben, wurden im Rahmen dieser
Arbeit systematische Konzentrationsvariationen der Komponenten NO und H,O
durchgefiihrt. Bei der Auswertung stellte sich heraus, dass der von Kogel beschriebene
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Ansatz fiir die Wasserabhidngigkeit nicht ausreichend ist, um die Messwerte im
betrachteten Temperaturbereich zu simulieren. Der bestehende Ansatz zur Beschreibung
der Wasserabhédngigkeit wurde aufgrund dessen um einen Koeffizienten fiir den

Temperatureinfluss erweitert.

Ausgehend von der vorgestellten Bilanzgleichung und dem Ansatz fiir die
Reaktionsgeschwindigkeit (Gleichung(21)) wird der globale Frequenzfaktor ko gio, durch
einen Ansatz substituiert, der jeweils einen Term fiir die NO- und H,0O-Konzen-
trationsabhéingigkeit enthilt. Nach Einfiihrung des allgemeinen Frequenzfaktors ko, der

Hemmkonstante fiir Stickstoffmonoxid Kno, der Hemmkonstante fiir Wasser KH20 und
des Faktors Ew,0, der gemiB der Langmuir—Hinshelwood-Kinetik eine Adsorptions-

energie beschreibt, ergibt sich ein Ausdruck in Form der Gleichung (22).

ko o= .o | !
0,glob 0 1+ KNO . CNO 1+ KHZO(T) . \/CHZO (22)
molfn X m3(1+n) m3
[k ]: Gas K — Gas
0 kgKat .S [ NO] mol

Die Temperaturabhéngigkeit fiir den Einfluss der Komponente H,O wird durch einen

Exponentialansatz geméf der Gleichung (23) beschrieben.

] i
KHQO(T) = K;)Izo C [KHZO = sts @3)
mol™

Methodisches Vorgehen zur Ermittlung der intrinsischen Kinetik

Die Anpassung der Abhdngigkeiten der NO- und H,O-Konzentration wurde simultan
durchgefiihrt, weil innerhalb der durchgefiihrten Versuche zum H,O-Einfluss bereits die
NO-Konzentration abweichend von den Standardbedingungen (vgl. Kapitel 6.1,
NO =100 ppm) variiert wurde. Um den negativen Effekt von hohen H,O-
Konzentrationen auf die Zersetzungskinetik durch die Anhebung der NO-Konzentration
teilweise auszugleichen und héhere N,O-Abbauraten bei niedrigeren Temperaturen zu
erreichen, wurde die NO-Konzentration bei den Versuchen zur H,O-Abhingigkeit von
100 auf 200 ppm erhoht (vgl. Kapitel 3.2). Durch diese Verfahrensweise sollten
Versuchstemperaturen von iiber 550 °C vermieden werden, um den Katalysator vor
hydrothermaler Alterung zu schiitzen. Die Versuche beziiglich der Einfliisse von NO
und H,O wurden analog zur der in Kapitel 7.1.1 beschriebenen Vorgehensweise

durchgefiihrt und ausgewertet. AnschlieBend wurden die Ergebnisse der beiden
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Versuchsreihen (NO und H,0O) zunichst getrennt voneinander mittels Presto-Kinetics
angepasst. Weil das anzupassende Gleichungssystem weniger Variablen enthélt, kann
die Parameterschitzung so gezielter und schneller erfolgen. Im Anschluss wurde eine
Gesamtanpassung auf Grundlage der Ergebnisse der Einzelanpassung vorgenommen.
Dabei wurden die Ergebnisse der Einzelanpassung als Startwerte fiir die simultane

Parameteranpassung verwendet.

Ergebnisse zur Ermittlung der intrinsischen Kinetik

Die im Folgenden dargestellten Abbildungen 15, 16 und 17 stellen die in den Versuchen
gemessenen N,O-Umsitze im Vergleich zu den mit dem Modell berechneten dar. Fiir
die Simulation sind stets die in Tabelle 6 zusammengestellten, angepassten
Modellparameter verwendet worden. Aus Griinden der Ubersichtlichkeit werden in
diesem Zusammenhang nur ausgewéhlte Versuchsreihen dargestellt, die jeweils die
Grenzen der Konzentrationsvariationen beschreiben. Die Ubereinstimmung zwischen

Modell und Versuch ist bei den nicht dargestellten Versuchen stets besser.

Tabelle 6: Ergebnisse der Parameteranpassung (Ea, 7, ko, Kno, K° H,0s EHZO) zur

Bestimmung der intrinsischen Kinetik einer N>O-Zersetzung in Abhingigkeit
der Komponenten NO und H,O

Il

Aktivierungsenergie E, 133,7
mol
Reaktionsordnung beziiglich N,O  n - 0,797
I,1,101—0,797 . m3,391
Frequenzfaktor k, 3,05-10"°
kgKat 'S
m3
Hemmkonstante NO Ko 324
mol
0 m"’
Hemmkonstante H,O Ko — 16,5
mol™
. . kJ
Adsorptionsenergie Eyo — 4,38
mol
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Abbildung 15: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei unterschiedlichen NO-
Konzentrationen am Reaktoreingang; Vergleich zwischen Versuch und
Simulation; Standard-Versuchsbedingungen; Parameter fiir die Simulation
gemif} Tabelle 6

Gemail} Abbildung 15 kann die NO-Abhéngigkeit des N,O-Umsatzes sehr gut mit dem
gewdhlten Ansatz im Konzentrationsbereich von 375 und 872 ppm NO beschrieben
werden. Hingegen ist eine Beschreibung der Versuche mit kleineren NO-Konzentra-
tionen von unter 200 ppm nur bedingt moglich. Besonders bei hohen Temperaturen
werden auf diese Weise zu geringe Umsatzgrade vorausberechnet. Aus der Arbeit von
Kogel [2001] ist bekannt, dass die Geschwindigkeit der N,O-Zersetzung die groite NO-
Abhéngigkeit im Bereich kleiner NO-Konzentrationen (0 — 100 ppm, 1,5 bar,,s) zeigt.
Mit dem hier verwendeten Ansatz ist es vorldufig nicht moglich, diesen Konzentra-
tionsbereich anzupassen. Nur durch die Erweiterung des kinetischen Ansatzes um
mindestens einen Koeffizienten und durch weitere Versuche konnte die NO-Ab-
hingigkeit auch fiir diesen Konzentrationsbereich beschrieben werden. Fiir die
technische Anwendung wiren auch zwei getrennte Ansitze denkbar, die jeweils nur in

den unterschiedlichen Konzentrationsbereichen gelten.

Ein weiterer im Rahmen dieser Arbeit beobachteter Effekt hinsichtlich der
Beschreibung des NO-Einflusses zeigt, dass NO am Katalysator zu einem gewissen
Anteil zu NO, reagiert (vgl. Kapitel 3.2, NOx-Gleichgewicht). Dabei konnte nicht
geklart werden, welche Wirkung NO, auf die N,O-Zersetzung hat. Eigene im Rahmen
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

dieser Arbeit durchgefiihrte Versuche (nicht dargestellt) mit reinem NO, deuten darauf
hin, dass die katalytische Wirkung von NO, auf die N,O-Zersetzung schwécher ist als
von reinem NO. Es wird vermutet, dass nur NO den eigentlichen Co-Katalysator bei der
Zersetzung darstellt. Da sich bei Temperaturen oberhalb von ca. 400 °C das
thermodynamische Gleichgewicht zwischen NO und NO, bei den relevanten
Reaktionsbedingungen stets einstellt, ist diese Frage fiir die formalkinetische
Beschreibung unerheblich, weil entsprechend immer NO fiir die Reaktion zur
Verfligung steht. Fiir mogliche Reaktormodelle im Temperaturbereich unterhalb 400 °C
sollte jedoch zukiinftig eine quantitative Beschreibung der Gleichgewichtseinstellung

erfolgen und diese in der Kinetik der N,O-Zersetzung beriicksichtigt werden.

Im Gegensatz zum NO hemmt Wasser die Zersetzungsreaktion. Wie Abbildung 16 fiir
ausgewdhlte Versuchsreihen zeigt, ist eine Beschreibung der Versuche bis zu einer
H,0-Konzentration von 16.000 ppm (1,5 bar,,s) zumindest im Bereich hoher Umsitze
mit guter Genauigkeit mdglich. Die Versuche zur H,O-Abhingigkeit wurden bei einem
Anlagendruck von 1,5 bar,,s durchgefiihrt. Hohere Wasserkonzentrationen hitten mit
der zur Verfiigung stehenden Anlage nur bei hoherem Anlagendruck realisiert werden
konnen. Weil sich bei einer Erhohung des Drucks alle Konzentrationen der im
Reaktionsgemisch enthaltenen Komponenten simultan erhéhen, wére fiir eine
Auswertung entsprechender Versuche bei hoherem Druck jedoch die Kenntnis der
vollstindigen Reaktionskinetik (Abhéngigkeit aller beteiligten Komponenten)

erforderlich gewesen. Diese wurde aber erst im Rahmen dieser Untersuchungen erstellt.

Aufbauend auf der im Rahmen dieser Arbeit ermittelten intrinsischen Kinetik der
N,O-Zersetzung kann nun zukiinftig der Konzentrationsbereich der H,O- und NO-
Konzentration mittels der Druckanhebung erweitert werden, um die bestehende Kinetik

auch fiir diese Bereiche entweder zu validieren oder entsprechend zu erginzen.
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Abbildung 16: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei unterschiedlichen H,O-
Konzentrationen am Reaktoreingang; Vergleich zwischen Versuch und
Simulation; Standard-Versuchsbedingungen; Parameteranpassung fiir die

Simulation gemél Tabelle 6

Die Ergebnisse zur Variation der NO- und H,O-Konzentration sind abschliefend im
Parititsdiagram in Abbildung 17 gegeniibergestellt. Bis auf die Versuchsreihe mit einer
NO-Konzentration von 99 ppm liegen alle Werte in einem Fehlerbereich <5 %. Aus
Griinden der Ubersichtlichkeit sind in Abbildung 17 nur ausgewihlte Versuchsreihen
dargestellt, die insbesondere die Extrema der Konzentrationen abdecken. Messreihen,
die zwischen den dargestellten Extrema liegen, konnen mit dem gewdéhlten kinetischen

Ansatz dhnlich gut beschrieben werden.
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Abbildung 17: Berechneter Umsatz von N,O als Funktion des gemessenen bei
gleicher Temperatur; N,O-, NO- und H,O-Variation bei
Standardbedingungen; Parameter fiir Simulation gemél Tabelle 6;

Fehlerschranken 5 % relativ

7.1.3 Gultigkeitsbereiche der Anpassungsparameter fur die Simulation

In Tabelle 7 sind die Giiltigkeitsbereiche der Parameteranpassung fiir N,O, NO und
H,O angegeben. Diese entsprechen den Abgasbedingungen von typischen HNO;3-

Produktionsanlagen nach dem ,Zweidruck Prinzip“. AufBerhalb dieser Prozess-

bedingungen ist im Rahmen der Simulation mit relativen Fehlern > 5 % zu rechnen.
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Tabelle 7: Giiltigkeitsbereiche der Anpassungsparameter

Einheit min max
Temperatur °C 360 520
1 _ _
N,O Eingangskonzentration mcz 9,45-107° 3,15:107
m
) ) mol 3 s
NO Eingangskonzentration 3 6,29-10 2,52-10
m
. . mol o .
H,0O Eingangskonzentration 3 6,29-10 5,04-10
m

7.1.4 Validierung mittels der Druckvariation

Zur Validierung der Konzentrationsabhingigkeit der N,O-Zersetzungskinetik wurde
unter intrinsischen Reaktionsbedingungen zusitzlich ein Zersetzungsversuch bei
6,5 bary,s durchgefilhrt und mit dem Modell simuliert. Die Molenbriiche am
Reaktoreingang unterscheiden sich bei diesem Versuch von den in Kapitel 6.1
definierten Standardbedingungen. Dabei zeigt sich, dass Reaktionen bei erhohten
Druckbedingungen ebenfalls gut durch die im Rahmen dieser Arbeit entwickelte
intrinsische Kinetik beschrieben werden kénnen (Abbildung 18). Die ermittelte Kinetik
ermdglicht somit eine Umsatzvorausberechnung fiir beliebige Druckstufen innerhalb der

definierten Konzentrations- und Temperaturbereiche.
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Abbildung 18: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei 6,5 bar,,s, Vergleich
zwischen Versuch und Simulation, Eingangskonzentrationen: 413 ppm NO,
902 ppm N,O, 5200 ppm O,, 3700 ppm H,O; Parameter fiir die Simulation
gemil Tabelle 6

7.2 Einfluss von Stofftransportvorgangen

Zur Ubertragung der im Labor durchgefiihrten Experimente auf einen technischen
Reaktor (vgl. Kapitel 7.3), der in der Regel mit groBeren Katalysatorpartikeln betrieben
wird, sind neben der intrinsischen Kinetik (Kapitel 7.1) auch Abhidngigkeiten der
Reaktion von Stofftransportlimitierungen von wesentlicher Bedeutung, da diese die
Reaktionsgeschwindigkeit des N,O-Abbaus signifikant beeintrachtigen kénnen.

7.2.1 Theoretische Grundlagen zum Einfluss des Stofftransportes

Nach dem Filmmodell (Abbildung 19) wird angenommen, dass sich bei Umstromung
des Katalysatorpartikels mit einer fluiden Phase eine stagnierende Grenzschicht
ausbildet [Levenspiel, 1999; Murzin, 2005], in welcher der Stofftransport gehemmt
wird. Im Kern der Gasphase auBerhalb der Grenzschicht findet Stofftransport sowohl
durch Konvektion als auch durch Diffusion statt. Innerhalb dieser Grenzschicht (Film)
wird der Stoff lediglich durch Diffusion transportiert. Die Dicke der Grenzschicht und

die Geschwindigkeit der Diffusion werden durch die hydrodynamischen und
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

physikalischen Eigenschaften des Fluids, hier des Salpetersdureabgases, bestimmt. Ist
der Diffusionsvorgang langsamer als die maximal mogliche Geschwindigkeit der
chemischen Reaktion im Katalysatorpartikel, so wird die Reaktion durch den duferen
Stofftransport gehemmt, weil nicht genug Edukt an die dulere Oberfldche des pordsen

Pellets nachgefiihrt werden kann [Levenspiel, 1999].

Im Gegensatz dazu entstehen Beeinflussungen durch den inneren Stofftransport durch
das Zusammenwirken von Reaktion und Diffusion im Partikel selbst [Baerns, 1999]. Ist
die reagierende Spezies auf der dulleren geometrischen Oberfliche des
Katalysatorpartikels angekommen, muss diese zu den aktiven Zentren im Inneren des
pordsen Pellets transportiert werden. Dieser Diffusionsvorgang wird durch die
physikalischen Eigenschaften des Fluids und die morphologischen Eigenschaften des
Katalysators bestimmt. Die Morphologie wird dabei tiblicherweise durch die Porositit
des Katalysatormaterials als solches, insbesondere durch den mittleren Radius der
Katalysatorporen, beschrieben, wéhrend die GroBe der Katalysatorpartikel die Lénge
des Diffusionswegs bestimmt [Ertl, 2008]. Bei sehr schnellen Reaktionen und langen
Diffusionswegen kommt es zu einer starken Verarmung der reagierenden Spezies im
Porensystem, so dass grofe Bereiche im Innern des Katalysatorkorns nicht fiir die
Reaktion genutzt werden [Baerns, 1999]. Dadurch bildet sich, wie in Abbildung 19
exemplarisch beschrieben, ein parabolisches Konzentrationsprofil im Katalysator-Pellet

aus.

Der Einfluss des Stofftransports wird durch die Katalysatorwirkungsgrad 7,y
beschrieben [Levenspiel, 1999], der eine wichtige KenngroBe zur Beschreibung
heterogen katalysierter Reaktionen ist und innere und dufere Stofftransporthemmungen
zusammenfasst. Der Katalysatorwirkungsgrad #,, ist definiert als Quotient aus
tatsdchlicher (stofftransportbeeinflusster, 7ef) und intrinsischer (maximal moglicher; 7iy)

Reaktionsgeschwindigkeit [Levenspiel, 1999].

24)

Ist die Konzentration des Edukts {iberall im Katalysatorpartikel maximal und verlduft
die Reaktion mit intrinsischer Geschwindigkeit, wird von einer Reaktion gesprochen,
die keine Hemmung durch Stofftransportvorginge aufweist (Abbildung 19, Kurve a).
Fillt die Konzentration der reagierenden Spezies sowohl im Film als auch im Korn
deutlich unter die Konzentration im Kern der Gasphase, wird die
Reaktionsgeschwindigkeit verringert (méBiger Stofftransporteinfluss; Abbildung 19,
Kurve b). Von einem starken Einfluss des Stofftransportes wird dann ausgegangen,

wenn die Konzentration der reagierenden Spezies im Partikel fast Null erreicht und
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somit nahezu keine Reaktion an den aktiven Zentren im Inneren des Katalysators
stattfinden kann (Abbildung 19, Kurve c¢). Dies ist iiblicherweise der Fall bei hohen
Temperaturen, da die Reaktionsgeschwindigkeit stirker mit der Temperatur zunimmt
als die Diffusionsgeschwindigkeit der Gasmolekiile in dem pordsen Katalysator-Pellet
[Baerns, 1999].

Konzentration |
im Gas a)

Konzentration
an auferer
Katalysator-
oberflache

T
Konzentration

, Effektive*
Konzentration

/Y

stagnierender Film, poroses Katalysatorpellet, Abstand
Diffusion Diffusion u. Reaktion

Abbildung 19: Filmmodell zum Einfluss des Stofftransports; a) kein Einfluss,

b) miBiger Einfluss, c) starker Einfluss

7.2.1.1 AuBerer Stofftransporteinfluss bei der N,O-Zersetzung

Im stationdren Zustand ist die Geschwindigkeit der chemischen Umsetzung von N,O
gleich der Geschwindigkeit des N,O-Transports vom Kern der Gasphase an die duflere
Oberfliache des Katalysators. Die pro Zeiteinheit transportierte Stoffmenge lasst sich
nach dem ersten Fick 'schen Gesetz beschreiben. Die umgesetzte Stoffmenge wird durch
die  Reaktionskinetik unter Beriicksichtigung des Porennutzungsgrades #7xat
(Gleichung (35)) bestimmt. Durch Gleichsetzen der genannten Abhidngigkeiten und
Korrektur der Einheiten wird der in Gleichung (25) dargestellte Ausdruck fiir die N,O-
Konzentration an der Katalysatoroberfliche CN,Os erhalten. Auf eine detaillierte

Herleitung wird an dieser Stelle aus Griinden der Ubersichtlichkeit auf weiterfiihrende

Literatur verwiesen [Baerns, 1999].

Ve rm (CNZO,S ) 7]Kat ) mKat
N0 T F-B

= CNZO,S (25)
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Die Ermittlung dieser Oberflachenkonzentration c,0,s ist jedoch nur indirekt méglich,
weil die Reaktionsgeschwindigkeit 7y, (vgl. Gleichung (21)) ihrerseits eine Funktion der
Oberflachenkonzentration cn,0,5 ist. Das sich ergebende implizite Gleichungssystem ist

nur numerisch zu 10sen.

Die Katalysatoroberflache F* errechnet sich iiber das spezifische Volumen der Partikel
und ist gemdl Gleichung (26) definiert. Die Grofen der Katalysatoroberflache Axom und
des Katalysatorvolumens Vgom ergeben sich aus der Katalysatorkorngeometrie, dem

Hohlraumanteil und dem Schiittvolumen.

F = Aspez, Korn (1 - ESchﬁtt ) VKat (26)
A 6
Aspez,Kom =—ten fur Kugeln: Aspez,Kom =
VKorn Korn

Der Stoffiibergangskoeffizient # wird mittels der Sherwood-Zahl S4 mit dem bindren
Diffusionskoeffizienten D, von N,O in N, berechnet [VDI, 1994].

D
p=Sh -d—” (27)
K
dK — AKom (28)
T

Die Sherwood-Zahl wird fiir den vorliegenden Fall des gasdurchstromten Festbettes in
Analogie zur Nusselt-Zahl (Warmeiibergang) bestimmt. Die Berechnung wird aus dem
VDI-Wirmeatlas Kapitel Ghl iibernommen [VDI, 1994]. Die fiir die
Wirmeiibertragung dargestellten Zusammenhidnge werden auf den Stoffiibergang durch

die Einflihrung der Sherwood-Zahl iibertragen.

Sh=15-(1-eg, ) Shy (29)
Shy =, Sh++/Sh2. +Sh2 (30)
min O = 2
Lo
Sh,. =0,664-Sc? - Re?

lam
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4

.Sr. ReS
S 0,037-S8c- Re

turb

2 1
1+ 2,44-(,5’03 —IJ-Re 10

Die dimensionslosen Kennzahlen Reynolds (Re)- und Schmidt (Sc)-Zahl sind definiert

als:

U-d

Re = . S (31)
fluid
AV

Sc =—tud (32)
DIZ

Fur die kinematische Viskositit va,q kann vereinfachend Stickstoff als Medium
angenommen werden, weil die Anteile der iibrigen Komponenten vernachléssigbar klein
sind. Diese wird mittels der dynamischen Viskositdt {iber die Dichte berechnet. Die
Temperaturabhéngigkeit ~der  dynamischen  Viskositit kann durch eine
Polynomregression aus Literaturwerten im Bereich zwischen 200 — 600 °C angenéhert
werden. Die dafiir benotigten Werte werden fiir die spétere Simulation dem Kapitel
Db38 des VDI-Wirmeatlasses flir 5bar entnommen [VDI, 1994], weil die
Druckabhingigkeit der dynamischen Viskositdt im betrachteten Anwendungsbereich
vernachlédssigbar ist und die gewédhlte Druckstufe innerhalb der Bandbreite der

untersuchten Prozessdriicke liegt.

2
;@;;(T) =|-0,0001- (2 -2731 5) +0,040541- (z - 273,15j +17,382 (33)
10~ Pa-s K K

Der bindre Diffusionskoeffizient Dj; wird nach der in Kapitel Da35 beschriebenen

Korrelation nach Fuller et al. aus dem VDI-Wirmeatlas berechnet.
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1077 .77 [MT 1,013 |
= MNZO 'MNZ [Dlz]:_ (34)
12 = ) 1\2 m
p(szoz. + sz3j
_ _ g
VN0 =359 My ,=4401——
2 mol
_ _ g
vy, =179 M, =285
: mol

7.2.1.2 Innerer Stofftransporteinfluss

Bei pordsen Katalysatoren schlieft sich dem duBleren Stofftransport die Diffusion der
Reaktanten in den Poren des Katalysators an. Ist der Einfluss der Porendiffusion auf die
beobachtete Reaktionsgeschwindigkeit nicht zu vernachldssigen, so stellen sich
Konzentrationsgradienten im Inneren des pordsen Katalysatorkorns ein. Der Einfluss
des inneren Stofftransports auf das Reaktionsgeschehen wird mit Hilfe des
Porennutzungsgrads 7xa.x beschrieben. Der Porennutzungsgrad ist eine Funktion des
Thielemoduls @ und kann in allgemeingiiltiger Form durch Gleichung (35) berechnet

werden.

_ tanh (@)

”Kat - & (3 5)

Fir die ausfiihrliche Herleitung des Thielemoduls wird an dieser Stelle auf das
Lehrbuch Technische Chemie [Baerns, 1999] verwiesen. Der Thielemodul ist fiir eine
Reaktion n-ter Ordnung gemidR Gleichung (36) definiert. Die charakteristische
Diffusionsldnge L beschreibt dabei den Abstand zwischen der Oberfliche des
Katalysatorpartikels und dem Kern, welchen die Molekiile durch Diffusion zu den
aktiven Zentren im Inneren des pordsen Katalysator-Pellets durchschnittlich

zuriicklegen miissen.

n+ 1 (_If‘]/jJ n—1
VKo giop *© "CN,0.s * Pxat (36)
D=L
Deff
L — VKom
AKorn
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Zur Berechnung des effektiven Diffusionskoeffizienten Deg wurde zunichst der Poren-
Diffusionskoeffizient D, aus dem Knudsen-Diffusionskoeffizient Dk, und dem binéren

Diffusionskoeffizienten D), mittels der Bosanquet-Gleichung berechnet.

-1
1 1
SERR
D, Dy,
Der Knudsen-Diffusionskoeffizient Dk, beriicksichtigt, dass bei kleinen Porenradien
oder geringen Gasdriicken die diffundierenden Molekiile haufiger gegen die Porenwand

stoBen als gegen benachbarte Molekiille. Zur Berechnung des Knudsen-
Diffusionskoeffizienten dient Gleichung (38).

N | —

T
— 2
r m
D, —97.°2.| __K D, ]=— (38)
Kn m | My, s
g-mol”

Fir die Anwendung von Gleichung (38) wird der mittlere Porenradius 7, und die
Molmasse Mn,0 bendtigt. Weil fiir den Katalysator VK-EZ-AK der Porenradius nicht

zur Verfiigung stand, wird fiir die Simulation der mittlere Porenradius einer dhnlichen
Katalysatorprobe (Muster VK-EZ-Uhde) verwendet, von der entsprechende
Untersuchungen vorliegen. Diese Analysen wurden von der Bundesanstalt fiir
Materialpriifung und -priifung (BAM) im Auftrag der Uhde GmbH durchgefiihrt [BAM,
2004].

Der effektive Diffusionskoeffizient (Deg) fiir das Katalysatorkorn errechnet sich aus der
Multiplikation des Porendiffusionskoeffizienten mit der Porositit des Korns und dem
Kehrwert der Tortuositit z (Gleichung (39)) [Baerns, 1999]. Der in dieser Arbeit
verwendete Wert fiir die Katalysatorporositét exom wird ebenfalls aus den Analysen der
BAM iibernommen und hat den Wert 0,38.

1
Deff = Dp 'gKorn ; (39)

Die Tortuositit ist kennzeichnend fiir die Katalysatormorphologie und beschreibt die
Abweichungen einer Katalysatorpore von einer idealen Rohre. Der Idealfall gerader,

paralleler Poren entspriche einer Tortuositit von 1. [Levenspiel, 1999]. Da die
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Tortuositit des verwendeten Katalysatormaterials nicht bekannt ist, wird diese Grof3e

bei den nachfolgend beschriebenen Simulationen als Anpassungsparameter gefiihrt.

7.2.1.3 Modellierung der Laborversuche an dem Extrudat

Im Gegensatz zu den Laborversuchen, welche an den Katalysatorgranulaten
durchgefiihrt wurden, fiihrt der Einsatz von unzerkleinerten Extrudaten im Laborreaktor
zu einer Verdnderung des Stromungsregimes im Reaktor. Als Folge davon kann der
Reaktor nicht mehr als ideales Stromungsrohr betrachtet werden und es ist mit
Riickvermischung der Komponenten im Versuchsbetrieb zu rechnen. Diese wird als
axiale Dispersion bezeichnet [Baerns, 1999] und kann beziiglich des Einflusses auf das
Reaktionsgeschehen mittels der in Gleichung (44) dargestellten Bodenstein-Zahl Bo
abgeschitzt werden. Die Bodenstein-Zahl beschreibt das Verhéltnis der Geschwindig-
keiten von Konvektion und Dispersion im Reaktor und gilt als MaB fiir die Abweichung
der Stromung in einem realen Reaktor vom idealisierten Stromungsverhalten. Gemal
der Literatur sollte in chemischen Reaktoren, bei denen die Bodenstein-Zahl einen Wert
von kleiner als 100 annimmt, mit Dispersionseinfliissen gerechnet und der Einfluss bei

der Versuchsauswertung entsprechend beriicksichtigen werden.

Fir die Modellierung der am Vollextrudat durchgefiihrten Versuche wird nun die
Massenbilanz gemif Gleichung (40) angesetzt. Diese enthélt den axialen Dispersions-

koeffizienten D,,, welcher mittels axialen Peclet-Zahl Pe,, berechnet werden kann.

de d’c
0=U—=-D, ——R (40)
dz “dz? N0
Randbedingungen
ein dCN O
Reaktoreingang U-cyo=U-cyo (0)— D, | ——
? ? dz |
Reakt, dovo | _ 0
eaktorausgan =
sans dz |,

Bei Gasstromungen kann die axiale Peclet-Zahl Pe,, in Festbettreaktoren durch die in
Gleichung (41) dargestellte Korrelation beschrieben werden. Diese ist fiir den Bereich
von 0,008 < Re, <400 und 0,28 < Sc < 2,2 giiltig. Fiir hohere Re-Zahlen néhert sich die

axiale Peclet-Zahl einem Grenzwert von 2 an.

69



7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

1 0,3 0,5
= +
Pe,  Re,Sc . 38 (41)
Re,- Sc

Die in Gleichung (41) verwendeten dimensionslosen Kennzahlen sind auf das Partikel

bezogen und werden mit der Leerrohrgeschwindigkeit Ug.i gebildet.

U..-d

Re, :—fv £ (42)
fluid
U -d

Pe, = —ffg S (43)

Die Bodenstein-Zahl (Bo) wird gemél Gleichung (44) berechnet.

L
Bo=Pe, — 44
p (44)

K

Nach Integration der Dispersion in das bestehende Reaktormodell und anschlieender
Sensitivitdtsanalyse (Ergebnisse nicht dargestellt) beziiglich des Einflusses der Grofe
des Dispersionskoeffizienten auf die N,O-Abbauraten wurde festgestellt, dass etwa ab
einem Dispersionskoeffizienten von 6 - 10~ m*/s mit merklichem Dispersionseinfluss
zu rechnen ist. Dies entspricht einer Bodenstein-Zahl von kleiner als 50 und tritt nur bei

den Versuchen am unzerkleinerten Katalysator-Extrudat auf.

7.2.2 Versuche zur experimentellen Bestimmung des Stofftransporteinflusses

Die Grundlage zur experimentellen Bestimmung des Stofftransporteinflusses ist die
Messung des jeweiligen N,O-Abbaus bei Variation der Partikelgroe. Hierzu wurden
vier verschiedene KorngroBenfraktionen des verwendeten Katalysatormaterials mit
unterschiedlichen = Durchmesserbereichen unter gleichen Reaktionsbedingungen
vermessen. Dafiir wurde das in Form von Extrudaten vorliegende Katalysatorausgangs-
material der Spezifikation VK-EZ-AK geschnitten bzw. gemdrsert und anschlieend
mittels Sieben fraktioniert. Es wurden die im Folgenden angegebenen Fraktionen
hergestellt. Die Angabe des Durchmessers entspricht den Maschenweiten der

verwendeten Siebe:
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

e (0,3-0,5mm

e 1-16mm

e 2-25mm

e Extrudate mit den Abmessungen gemil3 Abbildung 20

Fiir die kinetische Modellierung wurde anschliefend vereinfachend angenommen, dass
die gebrochenen Katalysatorstiicke kugeldhnlich sind. Im Fall des Extrudats ist
beziiglich der Geometriedaten der Durchschnitt aus iiber 100 zuféllig ausgewihlten
Einzelstiicken gebildet worden. Die Extrudate wurden mit einem Messschieber per
Hand einzeln vermessen. Die dabei bestimmten Geometriedaten sind Abbildung 20 zu

entnehmen.

—

Abbildung 20: Ermittelte Geometriedaten des Katalysator-Extrudats VK-EZ-AK,
Mittelwert aus iiber 100 zufillig ausgewihlten Einzelpartikeln: 1 = 5,78 mm,
d=1,63mm, a= 1,56 mm

Die Versuche zum Stofftransporteinfluss wurden bei Standardbedingungen (1,5 baraps,
1000 ppm N,O, 100 ppm NO, 3100 ppm H,O und 2,5 Vol% O;) im Temperaturbereich
zwischen 360 — 520 °C in 10 K-Schritten durchgefiihrt. Die Raumgeschwindigkeit
betrug bezogen auf das aktive Katalysatormaterial bei jedem Versuch ca. 24000 h™". Zur
Verdiinnung wurde jeweils Inertmaterial (SiC) mit einem Volumenanteil von ca.
50 Vol% eingesetzt (vgl. Kapitel 5.2.2 und Kapitel 6.1.1). In Abbildung 21 sind
Aufnahmen der Mischungen dargestellt. Zur Bestimmung der Hohlraumanteile der
Schiittungen wurde das Schiittungsvolumen der entsprechenden Korngroenfraktion vor
den Versuchen bestimmt. Dazu wurde das Schiittungsvolumen des mit Inertmaterial
verdiinnten Katalysatormaterials jeder GroBenfraktion in einem Standzylinder
gemessen, der in seinem Querschnitt dem Reaktordurchmesser entsprach. Der
Hohlraumanteil wurde anschlieend mittels der Feststoffdichten des Katalysator- und
des Inertmaterials berechnet. Fiir die Hohlraumanteile der gebrochenen Katalysator-

Fraktionen ergab sich dabei ein Wert von 0,46 und fiir die verdiinnte Schiittung der
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Extrudate ein Wert von 0,44. Die Ergebnisse der Versuche sind in Abbildung 22
dargestellt.

Abbildung 21: KatalysatorgroBenfraktionen; A: 0,3 — 0,5 mm, B: 1 — 1,6 mm,
C: 2—-2,5 mm und D: Vollextrudat; Inertmaterial (SiC) jeweils
0,5-1,25 mm
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung
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Abbildung 22: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei Variation der
Partikelgrofle; Versuchsbedingungen geméf Tabelle 4

Abbildung 22 zeigt die gemessenen N,O-Umsétze als Funktion der Temperatur fiir die
vier unterschiedlichen Partikelgrofen bei jeweils konstanten Versuchsbedingungen.
Erwartungsgeméll unterscheiden sich die gemessenen Umsdtze im unteren
Temperaturbereich (<400 °C) unwesentlich, weil die Reaktion der N,O-Zersetzung
noch nicht oder nur geringfiligig durch Stofftransport beeinflusst wird. Auffillig ist
zunéchst der erstmals bei einer Temperatur von 400 °C gemessene N,O-Umsatz bei der
am Extrudat durchgefiihrten Versuchsreihe, der zu hoch erscheint. Geméall Tabelle 12
(vgl. Anhang E: Versuchsbedingungen) hatten die Proben der zerkleinerten Extrudate
(Fraktionen) etwa die gleiche Masse. Folglich sind die Versuchsergebnisse in der
Darstellung der berechneten N,O-Umsidtze direkt miteinander vergleichbar. Zur
Gewihrleistung der statistischen GroBenverteilung der Katalysatorprobe, war es bei
dem Versuch mit dem Extrudat technisch nicht moglich, die gleiche Katalysatormasse
zu verwenden. Die Katalysator-Trockenmasse war in diesem Fall geringfiigig um ca.
16 % erhoht. Somit erhoht sich der Anteil an aktivem Material, was in dem nicht durch
Stofftransport beeinflussten Temperaturbereich (410 —430 °C) zu vergleichsweise
hoheren Umsiétzen (vgl. Abbildung 23) fiihrte.

Diese Ergebnisse wurden zur mathematischen Beschreibung der Stofftransport-
limitierungen herangezogen. Dazu wurde die bereits in Kapitel 7.1 ermittelte
intrinsische Kinetik mit den in Tabelle 6 dargestellten Parametern verwendet. Die
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Messwerte der Versuche zum Stofftransport wurden jeweils analog zu der in
Kapitel 5.2.2 beschriebenen Verfahrensweise statistisch ausgewertet und fiir die
Parameteranpassung vorbereitet. Die Anpassung des Modells an die Versuchsergebnisse
erfolgte fiir jede PartikelgroBenfraktion zundchst getrennt voneinander. Angepasst
wurde jeweils ausschlieBlich die Tortuositit. In Tabelle 12 (Anhang E:
Versuchsbedingungen) sind sédmtliche Parameter aufgefiihrt, die fiir die Anpassungs-
rechnung verwendet wurden. Der Referenzdurchmesser dx wurde jeweils gemil
Gleichung (28) aus der Katalysatorkornoberfliche berechnet. Fiir die mittlere
Katalysatorkornoberfliche wurde sowohl das Katalysatormaterial als auch das
Inertmaterial im verwendeten Mischungsverhdltnis von 1:1 beriicksichtigt. Der
Referenzdurchmesser dx wird bei der Abschédtzung des dueren Stofftransporteinflusses
benotigt und bestimmt die sich im Haufwerk ausbildende Hydrodynamik. Weil das
Inertmaterial gleichermallen die Hydrodynamik beeinflusst, ist die Verwendung der

mittleren KorngrofBe fiir die Berechnungen sinnvoll.

Abweichend von den tibrigen am Granulat durchgefiihrten Versuchen war es notwendig
bei den am Extrudat durchgefiihrten Versuchen den Einfluss der axialen Dispersion mit
bei der Auswertung zu beriicksichtigen. Dazu wurde zunichst liberpriift, ob {iber den
Temperaturbereich mit einem gemittelten konstanten Dispersionskoeffizienten
gerechnet werden konnte. Es war festzustellen, dass der Dispersionskoeffizient inner-
halb des im Versuch verwendeten Temperaturbereich den zuvor definierten Grenzwert
von 6 - 10 m%s durchschreitet (vgl. Kapitel 7.2.1.3), oberhalb dessen mit messbaren
Dispersions-Einfliissen zu rechnen ist. Aus diesem Grund wurde der
Dispersionskoeffizient im Modell in Abhingigkeit von der Temperatur berechnet und

bei der Simulation entsprechend beriicksichtigt.

Da die auf diese Weise fiir die Einzelversuche ermittelten Tortuosititen
iibereinstimmend nah bei einem Wert von 3 lagen, wurde in einer abschlieBenden
Anpassung nochmals der Tortuositdts-Wert flir alle Versuche gleichzeitig angepasst.
Dabei wurde ein Wert von 2,9 ermittelt, welcher gut mit den in der Literatur
beschriebenen Werten fiir pordse Katalysator-Pellets korreliert [Wang, 1983]. Dieser

Wert wurde fiir die abschlielenden Simulationen nicht mehr verdandert.

7.2.3 Ergebnisse

Durch die Bestimmung der temperaturabhéngigen Reaktionsgeschwindigkeitskonstan-
ten und der Auftragung im Arrhenius-Diagramm (nicht dargestellt) konnte bei dem
Versuch der GréBenfraktion 0,3 — 0,5 mm nachgewiesen werden, dass im betrachteten
Temperaturbereich der Einfluss von Stofftransportvorgingen ausgeschlossen werden
kann. Dagegen ist beim Extrudat ein starker Stofftransporteinfluss zu beobachten. Der

Katalysatorwirkungsgrad liegt in diesem Fall im Temperaturbereich von iiber 550 °C
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

bei unter 20 %, was tendenziell bereits bei dem Vergleich der N,O-Abbauraten
zwischen dem Versuch mit dem 0,3 — 0,5 mm Granulat und dem Extrudat-Versuch bei

einer Temperatur von 510 °C deutlich wird.

1 oo
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Abbildung 23: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei Variation der Partikel-
groBle; Versuchsbedingungen gemal Tabelle 4; kinetische Parameter geméaf
Tabelle 6; Parameter fiir die Simulation Tabelle 12; Tortuositit 7= 2,9

Abbildung 23 zeigt, dass die PartikelgroBenfraktionen 0,3 — 0,5, 1 — 1,6 und 2 — 2,5 mm
mit einer Tortuositit von 2,9 gut zu beschreiben sind. Dartiber hinaus kénnen auch die
Versuche mit den Extrudaten gut beschrieben werden, wenn zusitzlich der Einfluss der
axialen Dispersion beriicksichtigt wird und somit die ungilinstig gewéhlten
Versuchsbedingungen in der Simulation einbezogen werden. Aufgrund der Versuchs-
durchfiihrung ergab sich fiir den Versuch mit den Extrudaten eine Bodenstein-Zahl von
ca. 44, weil die Lange der Katalysatorschiittung aufgrund der geforderten Isothermie
nicht ausreichend lang gewihlt werden konnte (vgl. Anhang C: Temperaturverteilung
im Reaktor). In der Fraktion 2 — 2,5 mm lag die Bodenstein-Zahl bereits bei einem Wert
von 75. Allerdings ist der Dispersionseinfluss in diesem Fall so gering, dass dieser im
Rahmen der Messungenauigkeit vernachldssigt werden konnte. Dies konnte auch durch

die Simulations-Rechnungen bestétigt werden (nicht dargestellt).

Bei den diskutierten Versuchen konnte erst ab einer Bo-Zahl <50 ein merklicher
Unterschied beziiglich der erreichbaren N,O-Abbauraten mit und ohne Dispersions-

einfluss nachgewiesen werden. Da die Katalysatorschiittungen in allen Versuchen zum
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

Stofftransport etwa die gleiche Lénge besallen (ca. 40 mm), wird die Bo-Zahl
mafgeblich durch den Partikeldurchmesser der Katalysatorkorner beeinflusst, weil die
axiale Peclet-Zahl in diesem Anwendungsfall gegen ihren Grenzwert von zwei strebt.
Fiir die Berechnung der Peclet-Zahl wurde der Referenzdurchmesser dy, wie bereits im
Vorfeld diskutiert, auch als durchschnittlicher Partikeldurchmesser der einheitlich

betrachteten Reaktorschiittung (Inertmaterial und aktives Material) angenommen.

AbschlieBend werden die durchgefiihrten Versuche zum Stofftransport mit den
entsprechenden Simulationsergebnissen im Parititsdiagramm miteinander verglichen
(Abbildung 24). Erwartungsgemdl} sind in diesem Fall die Abweichungen zwischen
Simulation und Versuch im Umsatzbereich grofler 30 % kleiner als fiinf Prozent (relativ
auf den Umsatzwert bezogen). Durch die zusitzliche Beriicksichtigung der axialen
Dispersion konnen selbst die im Labor durchgefiihrten Versuche am Katalysator-

Extrudat mit hinreichender Genauigkeit beschrieben werden.
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Abbildung 24: Berechneter Umsatz als Funktion des gemessenen bei gleicher
Temperatur; Versuchsbedingungen gemél Tabelle 4; kinetische Parameter
gemal Tabelle 6; Geometriedaten gemil3 Tabelle 12; Tortuositit 7= 2,9;

Fehlerschranken 5 % relativ
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7 Entwicklung einer Kinetik zur N,O-Zersetzung

7.3 Ubertragung auf den technischen Reaktor

Die Versuche zur experimentellen Bestimmung der Stofftransportlimitierung wurden
mit dem Ziel durchgefiihrt, die Ubertragung der im Labor an Katalysator-Granulaten
ermittelten N,O-Zersetzungskinetik auf den technischen Reaktor mit Vollpellet-
Katalysatoren zu ermdglichen. Hier ist zu beriicksichtigen, dass die im Labor
durchgefiihrten Versuche zum Stofftransporteinfluss unter Verwendung von
Inertmaterial zur Stromungsstabilisierung durchgefiihrt wurden. Im Gegensatz dazu
wird der technische Reaktor ausschlieBlich mit Vollpellet-Katalysatoren betrieben. Zur
Validierung der im Rahmen dieser Arbeit aufgestellten N,O-Zersersetzungskinetik fiir
den Einsatz im technischen Reaktor sind folglich entsprechende Versuche ohne
Inertmaterial notwendig. Weil diese Versuche aus den bereits diskutierten Griinden im
Rahmen der Laboruntersuchungen nicht mdglich waren, wurden entsprechende
Versuche in der Miniplant bei der Uhde GmbH durchgefiihrt.

Die verwendete Miniplant bezieht das Versuchsgas aus dem Abgasstrom einer HNOs-
Anlage und kann daher im Gegensatz zum Labor deutlich erhdhte Abgasvolumenstrome
realisieren. Das temperierte Abgas wird iiber ein Regelventil entspannt und somit ein
vorgegebener Volumenstrom eingestellt. Vor dem Eintritt in den Versuchsreaktor wird
das Versuchsgas mittels eines Gaserhitzers auf die gewiinschte Versuchstemperatur
gebracht und in den Reaktor geleitet. Der Reaktor besitzt einen Durchmesser von
554mm und wird ebenfalls in zwei Zonen elektrisch beheizt. Fiir die
Temperaturregelung ist jeweils ein Thermoelement am Anfang und am Ende der
Schiittung installiert. Vor und hinter dem Reaktor wird ein Probenstrom des
Versuchsgases abgezweigt und mittels eines FITR-Spektrometers beziiglich deren
Zusammensetzung analysiert. Die Druckregelung erfolgt iiber ein elektrisches

Regelventil am Ende des Prozessstroms.

Bei den Versuchen in der Miniplant wurde ein identisches Katalysatormaterial
(VK-EZ-AK) verwendet. Dabei wurden ca. 300 g Extrudate eingesetzt, was einer
Schiittungsldnge von ca. 250 mm im Reaktor entspricht. Das Versuchsgas wurde direkt
aus dem Abgas der HNOs-Anlage entnommen und entsprach mit den Komponenten
NOx =520 ppm, H,O=3800ppm und N,O=900ppm einem typischen
Salpetersdureabgas (vgl. Tabelle 11). Als Versuchsprogramm wurde eine
Temperaturkurve bei einem Druck von 6,5 bar,,s mit einer Schrittweite von ca. 10 K
abgefahren und der N,O-Umsatz gemessen. Die Ergebnisse sind in Abbildung 25 als
Symbole dargestellt.

Fiir die Simulation des in der Miniplant durchgefiihrten Versuchs wird zunichst eine
Vereinfachung beziiglich der Berechnung des Referenzdurchmessers dyx vorgenommen,

weil dieser bei den Extrudaten sonst nicht eindeutig zu bestimmen wére. Die
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Vereinfachung wird moglich, weil nun die Katalysator-Extrudate ohne Inertmaterial-
Verdiinnung eingesetzt werden und die Schiittung aus nur einer Fraktion besteht. Aus
diesem Grund wird die in Kapitel 7.2.1 bereits vorgestellte Vorgehensweise zur
Beschreibung der Katalysatorgeometrie, welche die Diffusionslinge L (inneren
Stofftransport) und den Referenzdurchmesser zunichst unabhingig voneinander

berechnen, zusammengefasst.

Ein beliebiger Katalysatorformkorper ist durch sein Verhéltnis von Volumen zu
Oberflache definiert [Baerns, 1999]. Aus diesem Verhiltnis leitet sich auch die
charakteristische Diffusionsldnge ab. Der Referenzdurchmesser, der maf3geblich in die
Beschreibung der duferen Stofftransportkorrelationen einfliefit, wird fiir eine beliebige
Partikelform durch den Vergleich mit einer Kugel vorgenommen. Dabei wird fiir den
Referenzdurchmesser jener Kugeldurchmesser angenommen, der einer Kugel mit
gleichem Volumen entspricht. Die Bestimmung der Geometriedaten der Extrudate

erfolgte analog zu der in Kapitel 7.2.2 vorgestellten Vorgehensweise.

1
6 \3
d, = (45)
K (n-VP]

Die oben genannte Gaszusammensetzung liegt fiir einen Druck von 6,5 bar,s in dem in
Tabelle 7 definierten Giiltigkeitsbereich des Modells. Weil innerhalb des Modells nicht
zwischen den NOx-Oxidationsstufen unterschieden wird, wurde vereinfachend die
NOx-Menge bei der Simulation als NO angenommen. Die Ergebnisse des Versuchs und

der Simulation sind vergleichend in Abbildung 25 dargestellt.
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Abbildung 25: Vergleich zwischen Miniplant-Versuch und Simulation;
Versuchsbedingungen gemif Tabelle 11; kinetische Parameter geméf
Tabelle 6

Die unter Laborbedingungen erarbeitete Kinetik der N,O-Zersetzung beschreibt mit
guter Genauigkeit die Versuche aus der Miniplant. Dabei wurde ein Scale-up Faktor
von ca. 100 im Vergleich zu den Laborversuchen realisiert. Die sich ergebenden
geringen Abweichungen zwischen der Simulation und dem Versuch werden darauf
zurlickgefiihrt, dass aufgrund des Reaktor-Designs und der damit verbundenen
Temperaturregelung, welche jeweils auf den Anfang und das Ende der Schiittung regelt,
keine isotherme Temperaturfithrung bei dem Versuch moglich war. Es wir deshalb
empfohlen, bei zukiinftigen Untersuchungen mindestens noch ein weiteres
Thermoelement in der Mitte der Schiittung zu installieren. Ein weiterer Einflussfaktor
besteht in der Verwendung eines realen Abgases einer NHO;-Anlage, welches aus dem
Abgasstrom entnommen wird. Dieses unterliegt produktionsbedingt Schwankungen
beziiglich der Abgaszusammensetzung. Fiir die Simulation der Temperaturvariation
wurde dagegen eine gemittelte Abgaszusammensetzung angenommen. Dafiir wurde je
eine Messung der Abgaszusammensetzung der HNO;-Anlage (Versuchsgas) am Anfang

und am Ende der Versuchsreihe durchgefiihrt.

Weiterhin konnte als moglichen Grund fiir bestehende Abweichungen noch ein Einfluss
des NOx-Oxidationsgrades auf die N,O-Zersetzung vorliegen. In Vorversuchen wurde

bei Temperaturen von iiber 400 °C in diesem Zusammenhang kein Einfluss auf die
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N,O-Zersetzung nachgewiesen. Bei tieferen Temperaturen (<400 °C) konnte die

Unabhéngigkeit der N,O-Zersetzung vom Oxidationsgrad nicht ausgeschlossen werden.

Das im Rahmen dieser Arbeit entwickelte Modell zu N,O-Zersetzung wurde an
diversen Versuchen in der Miniplant, welche an einem &hnlichen Katalysator
durchgefiihrt wurden, bei unterschiedlichen Prozessbedingungen verifiziert (Ergebnisse
nicht dargestellt). Dabei sind Anderungen in der Gaszusammensetzung, der
Katalysatorform und den hydrodynamischen Bedingungen vorgenommen worden. Auch
diese Versuche konnen mit guter Genauigkeit durch das Modell beschrieben werden.
Dabei bestdtigen die in diesem Zusammenhang durchgefiihrten Versuche bei
verdanderten  hydrodynamischen  Bedingungen (Variation der  Stromungs-

geschwindigkeit) ebenfalls die Giiltigkeit der verwendeten Stofftransportkorrelation.

80



8 Reaktorsimulation

In diesem Teil der Arbeit wird die in Kapitel 7 entwickelte Kinetik fiir die N,O-
Zersetzung herangezogen, um zwei verschiedene Reaktortypen miteinander zu
vergleichen. Gegeniibergestellt werden der bisher fiir die N,O-Zersetzung in Abgasen
der Salpetersdureproduktion verwendete Festbett-Reaktor und ein Monolith-Reaktor.
Als Monolith-Reaktor wird in diesem Zusammenhang ein mit Katalysator-Waben
bestiickter Reaktor verstanden, wie diese in der industriellen Abgasreinigung bereits
etabliert sind [Heck, 2009]. Monolith-Katalysatoren kdnnen dabei entweder vollstindig
aus aktivem Material hergestellt (Voll-Waben) oder mit aktivem Material beschichtet
werden [Giittel, 2009].

Eine Vielzahl von Untersuchungen zeigt, dass der Monolith-Reaktor deutliche Vorteile
gegeniiber einem Festbettreaktor aufweist, insbesondere hinsichtlich Anstrom-
geschwindigkeit und Druckverlust, Katalysatorwirkungsgrad, technischer Ausfiihrung
des Reaktordesigns sowie bei den Einsatzmengen fiir das aktive Material [Cybulski,
2006; Ertl, 2008]. Im Rahmen dieser Arbeit gilt es zu priifen, ob diese bekannten
Vorteile auch auf die Reinigung von Abgasen aus der Salpetersdureproduktion
iibertragen werden konnen. Als VergleichsgroBe wird hierbei die minimierte
Katalysatoreinsatzmenge bei vorgegebenem N,O-Umsatz von 0,9, definierter
Abgaszusammensetzung (vgl. Kapitel 2.3) und einem Anlagendruck von 7 bar
herangezogen. Der iiber der Katalysatorschiittung bzw. iiber dem Monolith entstehende
Druckverlust Apm.x wird auf einen Maximalwert von 40 mbar begrenzt, was
erfahrungsgemill einem typischen Wert fiir Abgasreinigungssysteme entspricht. Beide
Reaktoren werden im Rahmen der Simulation als isotherm angenommen, weil bei der
N,O-Zersetzung von einer geringen Wirmetdnung auszugehen ist (vgl. Anhang B:

Thermodynamik).

8.1 Simulation des Festbett-Reaktors

Fiir die Simulation eines Festbett-Reaktors wird ein Stromungsrohr mit einer regellosen
Schiittung aus Katalysator-Extrudaten angenommen, welches in axialer Richtung
durchstromt wird. Dazu wird die bestehende Kinetik der N,O-Zersetzung um die

Beschreibung des Druckverlusts erweitert.
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8.1.1 Modelltheoretischer Ansatz

Der Druckverlust im Festbett-Reaktor kann nach dem Ansatz von Ergun [Baerns, 1999]
in der in Gleichung (46) dargestellten Form beschrieben werden. Fiir die Strémungs-
geschwindigkeit Ug; wird in diesem Fall die Geschwindigkeit des ungefiillten Rohrs
verwendet. Fiir die Viskositit #g,s und die Dichte pg.s des Abgases werden jeweils die
Werte von Stickstoff verwendet, weil die Einfliisse der Nebenbestandteile in diesem
Zusammenhang zu vernachldssigen sind. Die ortliche Lidngenangabe 1 entspricht der
axialen Position im Reaktor.

A_p — 150 - (1 — gschﬁtt )2 . nGas ) Ufrei + 1’75 ) (1 — gschﬁtt) . pGas ) Ufzrei

46

! gjchiitt (dK ) yj)z gs3chiitt dK ¥ 4o
mit f = Si : Lz
? (7[ Vp )E

Die spezifische Katalysatormasse mkagspe; Wird gemédfl Gleichung (47) definiert und
bezieht sich auf den normierten Abgasvolumenstrom ¥, . Auf diese Weise kann auf die

Angabe des Abgasvolumenstroms verzichtet und ein spiterer Vergleich mit dem
Monolith-Reaktor durchgefiihrt werden.

m = Mat = (47)
Kat,spez VN mi]

Im Rahmen der Simulation wird die spezifische Katalysatormasse im

Temperaturbereich zwischen 400 und 650 °C bei einer Schrittweite von 50 K jeweils

durch eine Variation der Reaktorabmessungen minimiert, indem Linge und

Durchmesser des Reaktors bei einem konstanten Abgasstrom variiert werden.

Die Optimierungsrechnungen werden an den Temperaturpunkten 400, 450, 500, 550,
600 und 650 °C durchgefiihrt. Die Kurvenverldufe zwischen diesen Punkten sind
interpoliert. Die in Abbildung 26 dargestellte Anstromfldche beschreibt die Kreisfldche

des zylindrischen Rohres wund ist ebenfalls mit dem angenommenen
Abgasvolumenstrom V7, skaliert. Dies erlaubt eine Umrechnung auf beliebige

Einsatzfille und kann als KenngroBe fiir den bendtigten Apparatedurchmesser

angesehen werden.
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8 Reaktorsimulation

8.1.2 Ergebnisse

der Simulation ,,Festbett-Reaktor*

Bei der Simulation zeigte sich, dass bei konstanter Temperatur die eingesetzte

spezifische Katalysatormasse minimal ist, wenn der Katalysator mit maximaler

Stromungsgeschwindigkeit angestromt wird. Dies ist bei dem maximal zuldssigen
Druckverlust von 40 mbar der Fall. In Abbildung 26 ist dieser Effekt durch die mit

steigender Temperatur stetig abnehmende, bendtigte spezifische Katalysatormasse zu

erkennen. Gleichzeitig wird eine Verringerung der Anstromfliche bei gleichem

Druckverlust ermdglicht, weil das Katalysatorbett entsprechend kiirzer ausgefiihrt

werden kann. Diese Eigenschaft kann durch den verbesserten dufleren Stoffiibergang

(Maximierung der Sherwood-Zahl) bei hohen Anstromgeschwindigkeiten erklért

werden. -
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Abbildung 26: Optimierte spezifische Katalysatormasse (Rauten) und Katalysator-

anstromfliche (Punkte) im Festbettreaktor als Funktion der Temperatur fiir

einen N,O-Umsatz von 0,9 bei Apmax = 40 mbar; Grofen auf den

Abgasvolumenstrom ¥, bezogen

Absolut nimmt

somit die effektive Reaktionsgeschwindigkeit mit

steigender

Temperatur zu, was durch den Riickgang der benétigten spezifischen Katalysatormasse

um bis zu 96 % zum Ausdruck kommt. Parallel dazu steigt die in Abbildung 27
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8 Reaktorsimulation

dargestellte Anstromgeschwindigkeit. Zu erkldren ist dies durch die stetige Abnahme
der Katalysatormenge mit steigender Temperatur, was zu einer Reduzierung der
Anstromfliche unter Ausnutzung des maximalen Druckverlusts von 40 mbar fiihrt.
Gleichzeitig erniedrigt sich der Katalysatorwirkungsgrad (Abbildung 27). Dieser
beschreibt in Summe die durch dufleren und inneren Stofftransport hervorgerufen
Limitierungen (Kapitel 7.2.1.2) und wird bei der Hélfte der Reaktorlinge angegeben.
Diese vereinheitlichende Vorgehensweise wird gewihlt, weil der Porennutzungsgrad
wiederum von der N,O-Konzentration abhidngt, welche {iber der Linge abnimmt. Der
Katalysatorwirkungsgrad lduft somit bei gegebener Katalysatorgeometrie gegen den
Grenzwert von Null, weil in diesem Fall der hemmende Einfluss des
Porennutzungsgrades dominiert. Bei hohen Temperaturen kommt die Reaktion der
N,O-Zersetzung im Inneren des Katalysators fast vollstindig zum Erliegen und das
Reaktionsgeschehen ist nahezu durch die Reaktion auf der &uBeren Oberfliche

bestimmt.

1 45

0,9 ) ¢ Katalysatorwirkungsgrad | 40
® Stromungsgeschwindigkeit 135 =~
~
3 o &
g g
v {25 .20
N 5
s {20 Z
=1 2
2 0]
2 )
< %)
s 115 go
M 5
g
110 g
&
7

105

4
0 0,0

400 425 450 475 500 525 550 575 600 625 650

Temperatur / °C

Abbildung 27: Katalysatorwirkungsgrad und Leerrohrgeschwindigkeit im
Festbettreaktor als Funktion der Temperatur fiir einen N,O-Umsatz von 0,9

und Apmax = 40 mbar

Die Regulierung des &dulleren Stoffiibergangs durch eine weitere Erhohung der

Anstromgeschwindigkeit ist aufgrund ihrer Limitierung durch den maximalen
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8 Reaktorsimulation

Druckverlust nicht moglich. Stattdessen konnte durch die Verwendung kleinerer
Katalysatorpartikel die Katalysatoroberfliche im Vergleich zum aktiven Material erhoht
und gleichzeitig die Diffusionslinge reduziert werden, wodurch ein erhohter
Katalysatorwirkungsgrad resultieren wiirde. Allerdings ist dieser Ansatz aus technischer
Sicht nicht sinnvoll, weil deutlich hohere Druckverluste zu erwarten wéren [Baerns,
1999].

8.2 Simulation des Monolith-Reaktors

Zur Simulation des Monolith-Reaktors wird angenommen, dass ein entsprechender
Waben-Katalysator in beliebiger Bauform aus dem untersuchten Eisen-Zeolith-

Katalysator verfiigbar ist.

8.2.1 Modelltheoretischer Ansatz

Zur Definition und geometrischen Beschreibung des Monoliths werden die in Tabelle 8
dargestellten Begriffe eingefiihrt [Giittel, 2009].

Tabelle 8: Begrifflichkeiten fiir die Beschreibung von Monolithen

CPSI Zellendichte Cells Per Square inch

Freiraumvolumen

OFA offene freie Fldche (Open Frontal Area)

Reaktorvolumen

Volumen aktives Material

Xwe Feststoffanteil des Katalysators im Reaktor

Reaktorvolumen
d. Kanaldurchmesser m
dn hydraulischer Durchmesser m
drriger Stegdurchmesser (Inertmaterial) m
Agsper spezifische Oberfldche Inriz

Der bei der Simulation angenommene Monolith ist durch die Angabe der Open Frontal
Area (OFA), der Zelldichte CPSI und durch die Feststoffbeladung xy. definiert. Dabei
gelten die in Abbildung 28 dargestellten geometrischen Zusammenhénge. Die OFA
beschreibt den Anteil der Fldche, der bei stirnseitiger Betrachtung durch den Freiraum

(Kanéle) als Anteil der Gesamtfliche eingenommen wird. Aufgrund des symmetrischen
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8 Reaktorsimulation

Aufbaus des Monolithen in axialer Richtung, entspricht der Quotient aus Freiraum-

volumen und Reaktorvolumen ebenfalls dem Wert der OFA.

Der Anteil an aktivem Katalysatormaterial xy. ermoglicht eine Unterscheidung
zwischen beschichtetem und Voll-Monolith [Ertl, 2008]. Die Angabe der
Feststoftbeladung ist in diesem Zusammenhang als volumenbezogene Angabe zu
verstehen. Dabei sind die OFA und der Feststoffanteil indirekt voneinander abhéngig,
weil iiber das Verhiltnis dieser Kennzahlen die Art des Katalysators definiert ist.
Beispielsweise wiirde ein Monolith-Katalysator mit einer OFA von 0,75 und einem
Feststoffanteil xy, von 0,25 vollstindig aus aktivem Material (Voll-Wabe) bestehen und
den Reaktor volumenbezogen zu 25 % ausfiillen. Die Porositit des Katalysators wird

hierbei nicht mit in die Betrachtung einbezogen.

Bei Annahme einer beliebigen Katalysatorform konnen die Abhdngigkeiten von
Kanaldurchmesser d., hydraulischem Durchmesser dy, Stegdurchmesser drriger und der
spezifischen Oberfliche A, gemiB der in Abbildung 28 dargestellten Bezichungen

berechnet und durch folgende Gleichungen mathematisch beschrieben werden.

— i i — Stegmitte
e A N N
d 1 dh '
Triger ~ 1 1 |
. ]
> : Katalysator

! D T
| 1

J | | L J o] -

Abbildung 28: Geometrische Kenngré3en zur Beschreibung des Monolith-

Katalysators beispielhaft an einer dargestellten Kanalrohre
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8 Reaktorsimulation

10,0254
¢ JCPSI
d, =~+OFA -d_ (49)

4.d
A, = y : (50)

d (48)

(LI )

Die charakteristische Diffusionsldnge L und der Katalysatorfeststoffanteil xg,s im

Reaktor ergeben sich aus den geometrischen Beziehungen und sind wie folgt definiert.

d -
L: c ch (51)
4.4 OFA
xKat = ch ) IOKat (52)

Dabei entspricht der Parameter px, aus Gleichung (52) der Feststoffdichte des aktiven
Katalysatormaterials. Im Gegensatz zu dem bereits in Kapitel 8.1 diskutierten Festbett-
Reaktor ist ein verdnderter Stoffiibergang bei der Modellierung des Monolith-Reaktors
zu erwarten, wodurch eine Modifikation der Sherwood-Funktion nétig wird. Im
Rahmen dieser Untersuchungen wird der in Gleichung (53) dargestellte Ansatz nach
Ullah [1992] verwendet, weil dieser im Vergleich zur anderen Korrelationen realistische

Stoffiibergénge vorhersagt [Santos, 1998].

d 0,483
Sh=0,766- (Th -Re: Scj (53)

Der sich bei Gasdurchstromung einstellende Druckverlust kann fiir den Monolith-
Reaktor geméfl Gleichung (54) am Beispiel des einzelnen Kanals berechnet werden.
Dabei wird hier vereinfachend davon ausgegangen, dass der Druckverlust nur durch die
Stromung innerhalb des Kanals hervorgerufen wird und der Einlauf/Auslaufprozess
keine Auswirkungen hat. Fiir die Dichte des Gases pgas wird analog zur Simulation des
Festbett-Reaktors  ebenfalls der Wert von  Stickstoff angenommen. Die
Gesamtlinge Lyon des Monolithen und die ortliche Lange / werden bei der Simulation

berticksichtigt.
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Apzz.f.l'pGas.Ufzrei

7 (54)
h
d 0,5
64-1+0,0445- Re-—"
f _ LMon
- Re

In analoger Vorgehensweise zum Festbett-Reaktor wird bei den betrachteten
Temperaturen die benétigte spezifische Katalysatormasse fiir eine vorgegebene
N,O-Abbaurate von 0,9 und einem maximalen Druckverlust von 40 mbar bei gleichen
Abgasbedingungen minimiert. Dazu wird die Feststoffbeladung xy. und die Monolith-
Linge (Reaktorldange) entsprechend variiert. Eine OFA von 0,75 und eine Zelldichte
von 400 CPSI fiihren dabei zu giinstigen spezifischen Katalysatormassen. Die Werte fiir
die OFA und die Zelldichte werden bei den nachfolgenden Simulationen nicht mehr
verandert, weil diese einem typischen Monolithen in der Abgastechnik entsprechen
[Heck, 2009].

Exemplarisch wird die Simulation am Beispiel einer Kanalréhre durchgefiihrt, welche

aus Griinden der Symmetrie als reprisentativ fiir den Reaktor angesehen werden kann.

8.2.2 Ergebnisse der Simulation des Monolith-Reaktor

Gemadl der Abbildung 29 erniedrigt sich die bendtigte spezifische Katalysatormasse
deutlich zwischen Temperaturen von 400 — 450 °C und erreicht bei 600 °C einen Wert
von 7kgs/m’. Die Verminderung der eingesetzten spezifischen Katalysatormasse
bedingt eine Reduzierung der bendtigten Reaktorlinge, wodurch bei gleichem
Druckverlust héhere Gasgeschwindigkeiten moglich sind und somit eine Verringerung
der benotigten Anstromflache erreicht wird. Sowohl die in Abbildung 29 dargestellte
spezifische Katalysatormasse als auch die Anstromflédche nihern sich einem Grenzwert,
weil aufgrund der Druckverlustlimitierung hoéhere Gasstromungsgeschwindigkeiten

nicht moglich sind.
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Abbildung 29: Optimierte spezifische Katalysatormasse und Katalysatoranstrom-
fliche im Monolith-Reaktor als Funktion der Temperatur fiir einen Ziel-

umsatz an N,O von 0,9 bei Apmax = 40 mbar; GroBen auf den

Abgasvolumenstrom VN bezogen

Bei dem in Abbildung 29 dargestellten abnehmenden Verlauf der spezifischen
Katalysatormasse ist zu beriicksichtigen, dass parallel dazu im Rahmen der
Optimierungsrechnung die Feststoffbeladung xy. von 0,25 auf 0,15 mit einer
Schrittweite von 0,05 reduziert wurde (nicht dargestellt). Eine Reduzierung der
Feststoffbeladung bei hoheren Temperaturen ist deshalb sinnvoll, weil dadurch das
Oberfliache-/Volumenverhdltnis des Katalysators vergroBert wird und somit die

Stofftransportlimitierungen reduziert werden (Abbildung 30).
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Abbildung 30: Katalysatorwirkungsgrad und Stromungsgeschwindigkeit im
Monolith-Reaktor als Funktion der Temperatur fiir einen Zielumsatz an N,O

von 0,9 und Apmax = 40 mbar

Nachtréglich kann deshalb nicht ausgeschlossen werden, ob ein Zwischenwert von xy.
zu einem geringfligig besseren Ergebnis fithren wiirde. Eine Reduktion der
Feststoffbeladung bedingt eine Verringerung der Schichtdicke von aktivem Katalysator
auf dem Monolithen. Dadurch erhoht sich der Porennutzungsgrad, weil die
charakteristische Diffusionslédnge verkiirzt wird. Gleichzeitig erhoht sich die auf die
aktive Katalysatormasse bezogene Oberfliche, wodurch der Einfluss des dufleren
Stofftransports vermindert wird. Zusitzlich begiinstigt die in Abbildung 30 dargestellte
zunehmende Anstromgeschwindigkeit eine Verbesserung des duBeren Stoffiibergangs
durch eine Erhohung der Sherwood-Zahl. Eine weitere Erhohung der
Anstromgeschwindigkeit konnte, analog zum Festbett-Reaktor, nur durch eine
Modifikation der Monolith-Geometrie erzielt werden. In stichprobenartig
durchgefiihrten Simulationsrechnungen (nicht dargestellt), bei denen alternative
Zelldichten angenommen wurden, konnten im Rahmen dieser Untersuchungen jedoch

keine Verbesserungen beziiglich der spezifischen Katalysatormasse erreicht werden.
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8 Reaktorsimulation

8.3 Vergleich der Reaktoren

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der zuvor durchgefiihrten Reaktor-
Optimierungen flir den Festbett- und den Monolith-Reaktor dazu verwendet,
Unterschiede beziiglich der untersuchten Einflussgroen herauszustellen sowie Vor-
und Nachteile dieser Reaktoren bei der Anwendung in Abgasen der Salpetersdure-

produktion zur N>O-Zersetzung zu diskutieren.

8.3.1 Spezifische Katalysatormasse und Katalysatorwirkungsgrad

Im direkten Vergleich Festbett- zu Monolith-Reaktor zeigt sich, dass der Monolith stets
weniger Katalysator zum Erreichen des geforderten Zielumsatzes bendtigt
(Abbildung 31). Dies ist mit dem hoheren Katalysatorwirkungsgrad beim Monolith-
Reaktor zu erkldren, der bei einer Temperatur von 400 °C fast dem Maximalwert von
eins erreicht (Abbildung 32). Dies bedeutet fiir den Monolith-Reaktor, dass nahezu die

intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit der N,O-Zersetzung erreicht wird.
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Abbildung 31: Vergleich der optimierten spezifischen Katalysatormassen fiir den
Festbett- und Monolith-Reaktor bei einem N,O-Umsatz von 0,9 und
Apmax = 40 mbar in Abhédngigkeit der Temperatur
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Abbildung 32: Vergleich des Katalysatorwirkungsgrads beim Festbett- und
Monolith-Reaktor bei einem N,O-Umsatz von 0,9 und Appa.x = 40 mbar in
Abhingigkeit der Temperatur

Im Gegensatz dazu ist die N>O-Zersetzung beim Festbett-Reaktor bei 400 °C bereits
méBig durch Stofftransportvorgdnge beeinflusst, was durch einen Katalysator-
wirkungsgrad von <0,9 zum Ausdruck kommt und durch den Einfluss des Poren-
nutzungsgrades (innerer Stofftransport) aufgrund deutlich erhohter Diffusionslangen bei
der Verwendung von Katalysator-Extrudaten im Festbett-Reaktor zu erkliren ist. Da
eine Reduzierung des Durchmessers der verwendeten Extrudate nicht mehr moglich ist
(vgl. Kapitel 8.1), ergibt sich hinsichtlich des Katalysatorwirkungsgrads fiir den
Monolith-Reaktor ein weiterer Vorteil, weil hierbei eine schrittweise Reduzierung der
Feststoftbeladung von aktivem Material moglich ist. Dadurch kann die charakteristische
Diffusionslédnge reduziert und der Porennutzungsgrad erhoht werden. Der Monolith-
Reaktor ist somit malBgeblich durch den Einfluss des &dufleren Stoffiibergangs
beeinflusst. Bedingt durch die groBere Anzahl an Freiheitsgraden kann beim Monolith-
Reaktor der Stoffiibergang optimiert werden, ohne die technische Einsatzfdhigkeit zu

beeintrachtigen.
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8.3.2 Stromungsgeschwindigkeit und Anstrémfléche

Die Optimierungsrechnungen zeigen, dass im  Monolith-Reaktor = hdhere
Stromungsgeschwindigkeiten bei gleichzeitig geringen Druckverlusten realisiert werden
konnen als im Festbett-Reaktor (Abbildung 33).

12
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0
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Abbildung 33: Vergleich der maximalen Stromungsgeschwindigkeit beim Festbett-
und Monolith-Reaktor als Funktion der Temperatur bei einem N,O-Umsatz

von 0,9 und Apmax = 40 mbar

Um den Druckverlust im technischen Einsatz von Festbett-Reaktoren zu minimieren,
wird das Gas in entsprechenden Radialstrom- oder Kassetten-Reaktoren teilweise oder
ausschlieBlich horizontal durch die Schiittung geleitet. Dadurch besteht bei zu schnellen
Anstromgeschwindigkeiten die Gefahr eines Aufwirbelns von Katalysatormaterial,
wodurch es zu einer mechanischen Zerstérung des Katalysators kommen kann. Zur
Vermeidung dieses Effekts wird in der technischen Anwendung die maximale
Anstromgeschwindigkeit limitiert, was im Rahmen dieser Simulation allerdings
vernachldssigt wurde. Bei der technischen Anwendung ergibt sich die maximal
zuldssige Anstromgeschwindigkeit als Funktion der Dichte und der geometrischen
Grofe des Katalysatormaterials [Schubert, 2002]. Bei Monolith-Reaktoren sind dagegen
beziiglich der Anstromgeschwindigkeit keine Einschrankungen gegeben, weil das

Katalysatormaterial im Reaktor fixiert ist und ein Aufwirbeln somit ausgeschlossen
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werden kann. In diesem Fall ist bei der technischen Anwendung lediglich der

resultierende Druckverlust als limitierende Grof3e zu betrachten.

Die Anstromflache entspricht beim axial durchstromten Reaktor der Querschnittsflache
des Reaktors oder beim Monolith der Frontfliche der Katalysator-Wabe. Gemél
Abbildung 34 ist die bendtige Anstromfliche bei der Verwendung eines Monolithen
gegeniiber der des Festbett-Reaktors reduziert. Die Moglichkeit, den Monolith-Reaktor
bei gleichem Druckverlust mit deutlich hoherer Gasgeschwindigkeit anzustromen, bietet
somit beziiglich des Reaktordesigns aufgrund der moglichen Reduzierung der
benoétigten Anstromflédche Vorteile. Die Reaktoren werden ldnger und diinner. Generell
beeinflussen Druck und Temperatur die Wandstirke von technischen Apparaten und
flihren zu groBeren Wandstiarken [Grote, 2007]. Gemill der Auslegungsvorschriften
(DIN / ASME) [AD, 2004] kann die Wandstirke bei kleinen Apparatedurchmessern

reduziert werden, was zu einem geringeren Materialverbrauch fithren wiirde.
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Abbildung 34: Vergleich der Anstromfliche beim Festbett- und Monolith-Reaktor
als Funktion der Temperatur bei einem N,O-Umsatz von 0,9 und
Apmax = 40 mbar
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8.3.3 Alterungsreserven

Katalysatoren desaktivieren (altern) im Allgemeinen wéhrend des Betriebs und sind
abhingig vom verwendeten Katalysatormaterial und den jeweiligen Prozess-
bedingungen in regelméfBigen Abstinden zu ersetzen. Zur Beurteilung des Einflusses
einer moglichen Katalysatordesaktivierung auf den N,O-Abbau, wurden die Reaktoren
bei jeder Temperaturstufe mit halbierter Katalysatoraktivitit simuliert. Dabei sind die
iibrigen Reaktoreinstellungen, welche zuvor bei der Optimierung ermittelt wurden,
beibehalten worden. In Abbildung 35 sind die resultierenden N,O-Abbauraten als
Funktion der Temperatur fiir beide Reaktortypen dargestellt. Dabei zeigt sich, dass eine
angenommene Desaktivierung des Katalysators im Monolith-Reaktor deutlich starkere

Auswirkungen auf den N,O-Abbau hat, als beim Festbett-Reaktor.
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Abbildung 35: N,O-Umsatz als Funktion der Temperatur bei halbierter
Katalysatoraktivitéit nach erfolgter Reaktor-Optimierung bei

Apmax = 40 mbar

Dieser Effekt kann damit erkldart werden, dass im Festbett-Reaktor bei der N,O-
Zersetzung geringere Katalysatorwirkungsgrade erreicht werden als im Monolith-
Reaktor. Dadurch weist der Festbett-Reaktor zusétzliches Katalysatormaterial auf,
welches im ungealterten Zustand des Katalysators nicht bendtigt wird. Mit
voranschreitender Desaktivierung des Katalysators nimmt der Katalysatorwirkungsgrad

stetig aufgrund der langsameren intrinsischen Reaktionsgeschwindigkeit der N,O-
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Zersetzung zu, wodurch das verbliebene Katalysatormaterial fiir die Reaktion genutzt
werden kann. Dabei sind die Alterungsreserven umso grofler, je geringer der

Katalysatorwirkungsgrad im Fall des ungealterten Katalysators ist.

Eine Moglichkeit, die Alterungsreserven beim Monolith-Reaktor mit dem verwendeten
Katalysator zu erh6éhen, wére der alternative Einsatz von vollextrudierten Monolithen
(Voll-Waben). Diese Maflnahme wiirde dem Vorteil eines geringeren Verbrauchs an
aktivem Material beim Monolith-Reaktor entgegenstehen. Jedoch kénnte mit dem im
Rahmen dieser Arbeit entwickelten Reaktormodell der Effekt einer
Katalysatordesaktivierung auf den N,O-Umsatz im technischen Einsatz genau
vorhergesagt werden, wenn zusitzlich die Kinetik der Katalysatoralterung bei den

jeweiligen Prozessbedingungen bekannt wire.

8.3.4 Abschliel3ende Bewertung

Als Ergebnis der Simulation kann generell festgehalten werden, dass die eingesetzte
Menge an aktivem Katalysatormaterial im Monolith-Reaktor durch die chemische
Reaktion der N,O-Zersetzung deutlich besser ausgenutzt wird, als dies im Festbett-
Reaktor der Fall ist. Dies fiihrt bei der Verwendung von Monolith-Reaktoren zu
geringeren Katalysatoreinsatzmengen bei gleicher N,O-Abbauleistung. Dariiber hinaus
ergeben sich aufgrund der verdnderten Hydrodynamik im Monolith-Reaktor weitere
Vorteile, die bei der technischen Umsetzung des Reaktors zu konstruktiven Vorteilen

fithren konnten.

Die Vorteile bei der konstruktiven Umsetzung des Monolith-Reaktors sind besonders
darin begriindet, dass der Festbett-Reaktor im technischen Einsatz nicht, wie bei der
Simulation angenommen, als axial durchstromtes Rohr, sondern wie in Abbildung 36
als Radialstrom-Reaktor umgesetzt wird. Diese Vorgehensweise erlaubt eine
Reduzierung des Apparatedurchmessers bei konstanter Anstromflidche. Dies wirkt sich
bei Druckbehéltern positiv auf die zu verwendenden Materialstirken aus und fiihrt
letztlich zu einem geringeren Materialverbrauch [AD, 2004]. Wie aus Abbildung 36
ebenfalls ersichtlich, fiihrt diese Vorgehensweise beim Festbett-Reaktor konstruktiv
bedingt zu groferen Freirdumen im Apparateinneren. Im Gegensatz dazu ist es moglich
den Monolith-Reaktor volumenbezogen aufgrund der axialen Stromungsfithrung
deutlich besser auszunutzen, wodurch sich die benannten konstruktiven Vorteile

ergeben.

96



8 Reaktorsimulation

Festbett-Reaktor

Monolith-Reakt
(Radialstromreaktor) onoli eaktor

i Anstromfliche i

: Flansch
—M ﬂ/

| ' Waben-Katalysatoren

Katalysator-Ringbett —

Katalysatorschiittung

Flansch Stutzgitter

— Wabenelement

Abbildung 36: Konstruktiver Vergleich zwischen Festbett- und Monolith-Reaktor

Eine im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrte Abschitzung (nicht dargestellt) des
Apparategewichts auf Basis der bestimmten Reaktorlingen und Durchmesser ergab,
dass ab einer Temperatur von 500 °C nur noch die Hilfte an Material (Stahl) bei der
konstruktiven Umsetzung des Monolith-Reaktors ndtig ist im Verglich zu einem
Festbett-Reaktor. Diese genannten konstruktiven Vorteile sind jedoch mit geringeren
Reserven an aktivem Material im Hinblick auf eine mdgliche Katalysatordesaktivierung
abzuwigen. Aufgrund der hier genannten Vorteile beim Einsatz von Monolith-
Reaktoren wire es daher sinnvoll, die theoretischen Untersuchungen durch

entsprechende Labor- und Miniplant-Versuche zu validieren.
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9  Zusammenfassung und Ausblick

Im Rahmen dieser Arbeit wurde die Kinetik der N,O-Zersetzung an einem industriell
hergestellten Eisen-Zeolith-Katalysator bei der Anwendung in Abgasen der
Salpetersdaureproduktion untersucht. Dazu wurde auf Basis von systematisch
durchgefiihrten Laborversuchen ein Reaktormodell erarbeitet, welches die Abhangigkeit
der N,O-Zersetzungsreaktion unter Beriicksichtigung relevanter Prozessparameter
beschreibt.

Zu Beginn der Arbeiten wurde eine vollautomatisierte Versuchsanlage zur Unter-
suchung heterogen katalysierter Gasreaktionen geplant und aufgebaut. Nach der
Inbetriebnahme und Validierung der Anlage anhand von standardisierten
Referenzversuchen, welche auf einer baugleichen Versuchsanlagen bei der Uhde GmbH
durchgefiihrt wurden, konnte ein umfangreiches Versuchsprogramm zur Bestimmung
der intrinsischen Kinetik der N;O-Zersetzung absolviert werden. Durch die
Verwendung einer hinreichend kleinen Partikelgrofe in den Laborversuchen war es
moglich, den Einfluss von Stofftransportvorgdngen im untersuchten Temperaturbereich
zundchst  weitgehend auszuschlieBen. Dies konnte sowohl anhand der
Versuchsauswertungen als auch der am Ende dieser Arbeit durchgefiihrten

Simulationsrechnungen nachgewiesen werden.

Die Bestimmung der intrinsischen Kinetik erfolgte im Anschluss an die Laborversuche
mittels der kinetischen Parameteranpassung auf Basis eines von Kdgel et al. [2001]
vorgeschlagenen Modellansatzes. Zunichst wurden dabei die Versuche mit konstanter
NO- und H;O-Konzentration zur Bestimmung der Aktivierungsenergie und
Reaktionsordnung beziiglich der Komponente N,O zur Parameteranpassung verwendet.
Dabei konnen die Temperaturabhéngigkeit der Reaktion mittels der Arrheniusgleichung
und die Konzentrationsabhingigkeit der Komponente N,O mit einem kinetischen
Ansatz n-ter Ordnung sehr gut beschrieben werden. Auf diesen Ergebnissen aufbauend
wurden die Abhédngigkeiten der N,O-Zersetzung von den Einfliissen der Komponenten
NO und H,O unter Verwendung eines Langmuir—Hinschelwood-Ansatzes vorge-
nommen. Auch diese FEinfliisse werden mit dem entwickelten Modellansatz gut

beschrieben.

Im Anschluss an die Bestimmung der intrinsischen Reaktionskinetik wurden Versuche
mit unterschiedlichen Katalysatorabmessungen durchgefiihrt. Dabei zeigte sich oberhalb
von 400 °C ein signifikanter Stofftransporteinfluss. Durch die Verwendung des Film-

Modells zur Beschreibung des dulleren Stofftransports und des Porennutzungsgrades flir
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den inneren  Stofftransport konnten die Versuche zur Variation der
Katalysatorabmessungen ebenfalls in guter Ndhrung mathematisch beschrieben werden.
Dabei wird mit der Tortuositit, die ein MaB} fiir die UnregelméBigkeiten des pordsen
Katalysatorporensystems darstellt und von der Morphologie des verwendeten
Katalysators abhédngt, lediglich ein weiterer Anpassungsparameter fiir die

mathematische Beschreibung bendtigt.

Die Ubertragung der somit ermittelten vollstiindigen Zersetzungskinetik auf Versuche,
die mit dem gleichen Katalysator in einer Miniplant-Anlage bei der Firma Uhde
durchgefiihrt worden, zeigte eine gute Vorhersagegenauigkeit auch bei einem Scale-up
Faktor von ca. 100.

AbschlieBend wurde auf Basis der erarbeiteten Kinetik zur N,O-Zersetzung ein Reak-
tormodell unter Berticksichtigung des Druckverlusts erarbeitet, mit welchem die N,O-
Zersetzung in unterschiedlichen Reaktortypen untersucht wurde. Durch den
systematischen Vergleich der Reaktortypen Festbett (regellose Schiittung) und Monolith
(strukturierte Packung) im technisch relevanten Einsatzbereich und der Verwendung des
gleichen aktiven Materials konnten Vor- und Nachteile der Reaktoren herausgearbeitet
werden. Bei Verwendung eines Monolith-Reaktors ergeben sich bei hoheren
Temperaturen (> 450 °C) giinstigere massenbezogene Katalysator-Einsatzmengen
(aktives Material), wenn die Reaktoren bei gleicher N,O-Abbauleistung betrieben
werden. Dies ist wesentlich durch Stofftransporteinfliisse zu erkldren, weil die
Verwendung von Katalysator-Pellets fiir die N,O-Zersetzung im Festbett-Reaktor zu
niedrigen Porennutzungsgraden bei hohen Temperaturen fiihrt. Dariiber hinaus sprechen
weitere hydrodynamische Vorteile fiir die Verwendung von Monolithen, weil diese

konstruktiv zu deutlich gilinstigeren Reaktorbauweisen fithren konnten.

Mittels des erarbeiteten Reaktormodells und der entwickelten Kinetik der N,O-
Zersetzung auf Eisen-Zeolith-Katalysatoren konnen zukiinftig technische Grof3anlagen
zur Abgasreinigung beim Einsatz in der Salpetersdureproduktion préziser dimensioniert
werden. Dariiber hinaus bietet das Modell die Mdoglichkeit, herstellungsbedingte
Anderungen in der Katalysatoraktivitit sowie der Katalysatorform zu beriicksichtigen

und auf die neue Situation im technischen Reaktor zu tibertragen.

Aufbauend auf den im Rahmen dieser Arbeit vorgestellten Ergebnissen kann weiterer
Forschungsbedarf definiert werden. So sind im besonderen Mafle die theoretisch
durchgefiihrten Untersuchungen zum Einsatz von Monolith-Katalysatoren bei der N,O-
Zersetzung zum einen durch Laborversuche und zum anderen mittels entsprechender
Versuche in der Miniplant zu validieren. In diesem Zusammenhang wére die

Entwicklung von aktiveren oder temperaturstabileren Katalysatoren fiir die N,O-
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Zersetzung wiinschenswert, weil auf diese Weise die reaktionstechnischen Vorteile von

Monolith-Katalysatoren weiter ausgenutzt werden kdnnten.

Das EnviNOx®-Verfahren der Uhde GmbH beinhaltet immer die Entfernung der
Stickoxide NOx und N,O aus den Abgasen der HNOs-Produktion. Zukiinftig sollte
somit auch die Reduktion von NOx mittels Ammoniak auf dem -eingesetzten
Katalysator kinetisch untersucht werden, damit auch diese Reaktion mit dem
erarbeiteten Reaktormodell abgebildet werden kann. Bei der NOx-Reduktion mit
Ammoniak ist der Einsatz von Monolith-Katalysatoren fiir mobile und stationére
Anwendungen bereits Stand der Technik. Aus diesem Grund sollte ebenfalls liberpriift
werden, ob die simultane Reduktions-Variante des EnViNOX®—VerfahrenS, bei welcher
NOx mittels Ammoniak und N,O mit Kohlenwasserstoffen reduziert wird, nicht
ebenfalls auf Monolith-Katalysatoren durchgefiihrt werden koénnte, um die sich

ergebenden Vorteile im Reaktordesign nutzen zu kdnnen.
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11 Symbole

Lateinische Symbole

A spez

A spez,Korn
Bo

chO,S

D

Desr

dn
dx

D Kn

D p
dTréiger

En

En,0

spezifische Oberfliache

geometrische spezifische Oberflache eines

Katalysatorkorns

Bodenstein-Zahl

N,O Konzentration auf der Oberflédche des Katalysators

Binarer Diffusionskoeffizient von N>O in N,

axialer Dispersionskoeffizient
Kanaldurchmesser
effektiver Diffusionskoeffizient

hydraulischer Durchmesser

Referenzdurchmesser eines Katalysatorpartikels

Knudsen-Diffusionskoeffizient

Poren-Diffusionskoeffizient

Stegdurchmesser (Inertmaterial)

Aktivierungsenergie

Adsorptionsenergie der Komponente H,O

geometrische Oberfldche des Katalysators

kJ
mol

kJ
mol
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11 Symbole

mol™ mé(;:")
ko Frequenzfaktor
kgKat S
. globale massenbezogene mol" ™ - m},
Oglod Reaktionsgeschwindigkeitskonstante Kgy. *S
m3
Kno Adsorptionskonstante fiir die Komponente NO Ga;
mo
0 my,
Kyo  Adsorptionskonstante fiir die Komponente H,O Glj‘)ss
mol”
L charakteristische Diffusionsldnge m
[ axiale Position im Reaktor m
Lnon Gesamtlinge des Monolithen m
mga  Katalysatormasse (trocken) kg
: kg-s
Miaspez  Spezifische Katalysatormasse m—3
N
n Reaktionsordnung beziiglich der Komponente N,O -
p Druck bar
Peyy axiale Peclet-Zahl -
. J
R universelle Gaskonstante
mol- K
Re Reynolds-Zahl -
: : o mol
Foff effektive Reaktionsgeschwindigkeit
kgKat 'S
Re,  Partikel Reynolds-Zahl -
RG Raumgeschwindigkeit; auf das Katalysatorvolumen m;;Gas
bezogen m -h
o : o mol
Fint intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit
kgKat 'S
: L mol
’m massenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit ke -
Kat
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11 Symbole

ry

Sc
Sh
Sp

Ufrei

Ve

XKat

xWC

volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit

Schmidt-Zahl
Sherwood-Zahl
Oberflache des Katalysatorpartikels

Temperatur

Gasgeschwindigkeit im gepackten Rohr

Gasgeschwindigkeit im Leerrohr
Volumen
Volumenstrom

Volumenstrom bezogen auf Normbedingungen
(1,013 hPa und 273,15 K)

Volumen des Katalysatorpartikels

Massenanteil des Katalysators im Reaktor

Volumenanteil des Katalysators im Reaktor

= B

wlB

|2

kg Kat

3
m Reaktor
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11 Symbole

Griechische Symbole

p Stoftiibergangskoeftizient

ESchiitt Hohlraumanteil der Katalysatorschiittung

EKomn Porositit des Katalysatormaterials
NGas dynamische Viskositit von N,
NKat Porennutzungsgrad

Nov Katalysatorwirkungsgrad

& Thielemodul

stochiometrischer Koeffizient beziiglich der

Komponente N,O

PKat Dichte des Katalysatormaterials

PGas Gasdichte des Versuchsgases (Annahme N;)
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Versuchsanlage
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Anhang B: Thermodynamik

Fiir die Zersetzungsreaktion

2N, O — 2N, +0, (55)

lasst sich die adiabate Temperaturerhohung bei vollstindigem Umsatz des
Distickstoffmonoxids und unter Vernachlidssigung der durch die Reaktion auftretenden

Stoffmengendnderung mit Hilfe der folgenden Gleichung abschétzen:

—AH-x
ATy =—0——= (56)
-Cp

Die Reaktionsenthalpie ARH der N,O-Zersetzung entspricht bei einer Temperatur von
698 K einem Wert von —160,1kJ/mol [Barin, 1993]. Fiir die spezifische
Wirmekapazitit ¢, kann aufgrund des sehr geringen Molenbruchs von N>O und den
iibrigen Komponenten die Wiarmekapazitdt des Inertgases eingesetzt werden. Damit
ergibt sich fiir die katalytische Zersetzung von 1000 ppm N,O mit Stickstoff als Inertgas
eine adiabate Temperaturerhohung bei vollstaindigem N,O-Umsatz von 2,7 K.
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Anhang C: Temperaturverteilung im Reaktor

550

530 | - - - - Messstelle Anfang

510 — Messstelle Mitte R
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Temperatur / °C

430

410

390

370

350
Zeit

Abbildung 37: Vergleich zwischen der Temperatur am Anfang der
Katalysatorschiittung und in der Mitte bei verschiedenen

Versuchstemperaturen; Standardversuchsbedingungen

Zum Nachweis der axialen Temperaturkonstanz in der Katalysatorschiittung ist bei einer
Standardreaktorfiillung (Katalysator und Inertmaterial) ein zusétzliches Thermoelement
am Beginn der Reaktorschiittung installiert worden. Unter
Standardzersetzungsbedingungen (vgl. Kapitel 6.1) 1ist im Anschluss eine
Temperaturvariation durchgefiihrt worden. In Abbildung 37 sind die gemessenen
Temperaturen als Funktion der Versuchszeit dargestellt. Typisch fiir das Anfahren jeder
Temperaturstufe ist jeweils der ,,Uberschwinger zu Beginn jeder Temperaturstufe, der
durch die Verwendung der gewdhlten Regelstrategie erkldrt werden kann. Dieser
Uberschwinger wird durch die stets durchgefiihrte Datenstatistik erkannt und ignoriert
(abgeschnitten). Relevant fiir den Versuch sind jeweils die konstant gemessenen
Temperaturen nach den lokalen Maxima. Im Temperaturbereich zwischen 390 und

450 °C sind die gemessenen Temperaturen am Schiittungsbeginn und in der
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Schiittungsmitte jeweils gleich. Bei hoheren und niedrigeren Temperaturen ergeben sich

leichte Abweichungen von maximal 2 K.

In zusitzlichen Versuchen konnte dariiber hinaus gezeigt werden, dass die
Temperaturunterschiede zwischen Anfang und Mitte der Schiittung deutlich kleiner
werden, wenn das Thermoelement am Schiittungsanfang axial etwas weiter zur Mitte
hin gefiihrt wird. Dieser Effekt war besonders bei hohen Temperaturen zu beobachten,
bei denen auch die groBiten Abweichungen festgestellt worden waren. Konstruktiv
bedingt ist das Gas im verwendeten Reaktionsrohr oberhalb der Katalysatorschiittung
bei hohen Temperaturen (> 450 °C) wiarmer als die Schiittung selbst. Folglich wird das
Gas bei Eintritt in die Schiittung zunéchst abgekiihlt auf die Schiittungstemperatur. Weil
am Anfang der Schiittung hohere Temperaturen gemessen werden (vgl. Abbildung 37)
als in der Mitte der Schiittung, wird nicht von einem durch die Reaktionsenthalpie

bedingten Erwarmungseffekt ausgegangen.

Aufgrund dieser Versuchsergebnisse und der kleinen Energiezufuhr durch die
N,O-Zersetzungsreaktion wird die Katalysatorschiittung als isotherm angenommen und
fir die Auswertung der kinetischen Experimente stets die in der Mitte gemessene

Temperatur verwendet.
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Anhang D: Statistik und Messwertaufbereitung

Bei der Durchfiihrung der kinetischen Versuche wurden Temperaturvariationen mit
Temperaturintervallen von 10 K bei konstanten Eingangsbedingungen durchgefiihrt.
Anlagenbedingt betrug die Abweichung durch die Temperaturregelung ca. + 0,2 K. Die
Temperatur wurde so lange konstant gehalten, bis mindestens sechs FTIR-Analysen bei
dieser Temperaturstufe vorlagen. Bedingt durch den Prozess und die Analytik streuten
die Werte der Analysen, abhingig vom gewédhlten Konzentrationsbereich. Zwecks
Reduzierung der Daten fiir die anschlieBende Versuchsauswertung und kinetische
Parameteranpassung wurden die aufgenommenen Versuchsdaten zunichst mit dem im
Rahmen dieser Arbeit entwickelten Statistikprogramm reduziert. Der reduzierte
Datensatz enthédlt fiir jede Temperaturstufe nur noch einen Wert (Median) fiir die

Temperatur und die entsprechenden Konzentrationen.

Das nachstehend diskutierte Beispiel zeigt eine Temperaturvariation zwischen 330 bis
460 °C. Exemplarisch ist fiir jede Temperatur jeweils der berechnete Median fiir die
Temperatur und der zugehdrigen N,O-Konzentraiton angegeben (Tabelle 9). Zusétzlich
wird auBerdem die berechnete Standardabweichung (SD) angegeben. Das Beispiel ist
repriasentativ fiir die Gesamtheit der in dieser Arbeit verwendeten Datensitze
(Abbildung 37 und 38).

Tabelle 9: Temperaturvariation zwischen 330 — 460 °C zur Verdeutlichung der

angewendeten Statistik und Datenreduktion

Tsou /°C Tist/ °C Tist SD/K CN>O / ppm CN>O SD

Median Median / ppm
460 459,8 0,20 3 0,35
450 449.9 0,28 26 0,86
440 440,15 0,27 102 2,53
430 429.9 0,32 251 5,34
420 420,2 0,10 435 1,91
410 410,1 0,31 643 4,01
400 400,2 0,28 835 4,64
390 389.9 0,23 1008 3,52
380 380,2 0,23 1140 3,32
370 369,8 0,21 1243 3,09
360 359.,9 0,30 1323 1,71
350 349.9 0,17 1379 2,56
340 339,9 0,19 1415 3,68
330 329.9 0,22 1435 5,69
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1600
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Abbildung 38: Temperaturvariation zwischen 330 — 460 °C zur Verdeutlichung der

angewendeten Statistik und Datenreduktion
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Abbildung 39: Temperaturvariation zwischen 406 — 414 °C zur Verdeutlichung der
angewendeten Statistik und Datenreduktion (Ausschnitt aus Abbildung 38)
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Anhang E: Versuchsbedingungen

Tabelle 10: Konstante Versuchsbedingungen bei der Bestimmung der intrinsischen

Zersetzungskinetik

Fir weiterfilhrende Informationen wenden Sie sich bitte an die

Uhde GmbH
Friedrich-Uhde-Strasse 15
44141 Dortmund

Tel: 0231 547-0

www.uhde.eu
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Tabelle 11: Versuchsbedingungen fiir den Miniplant-Versuch

Fir weiterfilhrende Informationen wenden Sie sich bitte an die

Uhde GmbH
Friedrich-Uhde-Strasse 15
44141 Dortmund

Tel: 0231 547-0

www.uhde.eu
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Tabelle 12: Versuchsbedingungen bei den Messungen zum Stofftransporteinfluss

Fir weiterfilhrende Informationen wenden Sie sich bitte an die

Uhde GmbH
Friedrich-Uhde-Strasse 15
44141 Dortmund

Tel: 0231 547-0

www.uhde.eu
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